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RESuUmMO

Neste trabalho é apresentado um estudo compardivausto de manufatura
para diferentes técnicas de extracdo: extracaosuventes a baixa pressao (LP&Bw
Pressure Solvent Extractipem taque agitado e percolacao, e extracao sipEaqiSFE:
Supercritical Fluid Extraction As estimativas dos custos para 0S processoxtci;&o
LPSE por agitacdo e percolacdo foram realizadasnmo do simulador de processos
SuperPro Designer Foi realizado um estudo experimental para a géfenpor extracio
supercritica, de polifendis de folhas de pitarigiagenia uniflord.

Para o estudo do aumento de escala, assumiu-sescuerametros em escala
laboratorial: rendimento da extracao, tempo e acésl entre a massa de alimentacao e
solvente, sdo mantidos constantes para o equipangntescala industrial. Assim, as
estimativas foram realizadas tendo como base ddedgeratura para a matriz vegetal
macela Achyrocline satureioidgs Os estudos foram realizados para extratoresOde, 5
100 L e 300 L.

Os custos de manufatura para LPSE em taque agitpdecolacdo foram: US$
877,21/kg; US$ 698,73/kg; US$ 573,34/kg e US$S &gt US$ 567,86/kg; US$
384,00/kg, respectivamente em extratores de 50Q,L1e 300 L. Notou-se a influéncia
dos parametros tempo e rendimento no custo doatextrPosteriormente, um estudo do
custo do extrato através do processo SFE para nmestna vegetal foi realizado. Porém,
para SFE o custo do extrato foi estimado atravégpa@metro der, tempo em que

aproximadamente 70 % do leito de extracdo € esgosaetido esta uma boa estimativa para
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o menor tempo de ciclo. O custo de manufatura deatex obtido por SFE foi US$
585,49/kg.

Uma avaliacdo comparativa entre os trés processa®dlizada e, dentre os
principais custos obtidos: de investimento inicnagtéria-prima e utilidades, notou-se que
0 custo de investimento ndo € predominante na fgAimdo custo de manufatura. O custo
de matéria-prima para alguns dos tamanhos de edsatepresentou o fator preponderante.

Posteriormente a esta etapa, foi realizado o eddadcinética do processo de
extracdo supercritica para obtencdo do extratmlbad da pitangaEugenia uniflord a
partir de dados otimizados da literatura; estedestai realizado em coluna de extracdo de
300 mL. Utilizou-se temperatura e pressédo de 33R,250 MPa sob diferentes condigbes
de vazéo a fim de estudar o comportamento cindéicextracdo em relacdo ao rendimento
e a presenca de compostos volateis. Ainda forahzadas analises para identificacdo dos
compostos por cromatografia em camada delgada (ECBmatografia gasosa acoplada a
espectrometria de massas (CG-EM).

O estudo do aumento de escala foi realizado uss@dana unidade piloto
equipada com dois extratores de 5 L contendo Iaapees (S1, S2 e S3); como referéncia
foi empregado o ensaio cinético realizado paraafltie pitanga na coluna de 300 mL.
Seguindo o critério de aumento de escala em queasém constante a propor¢ao entre a
massa de solvente e a massa de matéria-prima, ensune escala foi de 17 vezes. Para os
experimentos foram selecionadas as seguintes @msdigle operacdo para 0s trés
separadores S1, S2 e S3: 10 MPa/333,15 K; 7 MPAB0R e 3 MPa /313,15 K,
respectivamente. Quatro pontos selecionados d#czirde extracdo em coluna de 300 mL
foram ent&o reproduzidos. O custo do extrato fomeslo utilizando o simulador SuperPro

Designer obtendo-se um custo do manufatura de US$ 449,89/kg
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ABSTRACT

In this work a comparative study of the cost of ofaoturing (COM) for
different extraction techniques is presented: lawspure solvent extraction (LPSE) in
agitation and percolation, and supercritical flextraction (SFE). The COM estimation
was carried using the processes simulator SupedBsignef; agitation and percolation
LPSE processes were developed in the simulator.eiperimental study to obtain
poliphenols by supercritical fluid extraction frdeaves of pitangaEugenia uniflord was
also performed.

For the scale-up study it was assumed that therdess for the laboratorial
scale SFE unit: yield of extraction, time and rdteiween the feed mass and solvent mass
are kept constant for the equipment in industales The estimations were carried using
literature information for the vegetable matrix rakac (Achyrocline satureioidgs The
studies were done for extraction vessels of 5000, l1and 300 L.

The COM for LPSE agitation and percolation processere: US$ 877.21/kg;
US$ 698.73/kg; US$ 573.34/kg and US$ 814.46/kg; B8$.86/kg; US$ 384.00/kg,
respectively for extractors of 50 L, 100 L and 300t was observed the influence of time
and yield parameters on the COM. Later, a studyslBE process COM for the same
vegetable matrix was done. For SFE the COM wasastid using thecgr parameter as
cycle time, where approximately 70% of extractiadhbs exhausted, being this a good
estimation. The COM of extract obtained by SFE W&$ 585.49/kg.

A comparative evaluation between the tree processes carried out, and
among the major costs factors: investment, raw maht@nd utilities, it was observed that
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the investment cost is not predominant in the CGNhe extracts. The raw material cost
certain vessel sizes represented the major casirfac

After this step, a study of the SFE kinetics foaves of pitangaHugenia
uniflora) was carried out. The operating conditions werecsed from optimized data
from literature; this study was done in a 300 mUuom vessel. It was utilized
temperatures and pressure of 333.15 K and 60 MBaer uhfferent flow rates in order to
study the kinetic behavior of the overall extrastiourve and the presence of volatile
compounds. Thin layer chromatography (TLC) and gesromatography-mass
spectrometry (GC-MS) analyses were used for ideatibn of the compounds present in
the extract.

The scale-up study was carried out using a pildt equipped with two
extractor of 5L vessel containing 3 separatorselsesS1, S2 and S3); as reference the
kinetic assay for pitanga leaves in 300 mL colurassel was used. According to the scale-
up criterion that the ratio between solvent massraw material mass is kept constant, the
scale-up was of 17 times. For the experiment thleviing operation condition for the
three separators S1, S2 and S3 were selected: H3BB?15 K; 7 MPa/303.15 K and 3
MPa /313.15 K, respectively. Four points selectemnf kinetic experiment in 300 mL
column vessel were reproduced. The extract COMastimated using simulator SuperPro
Designer (US$ 449,89/kg).
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Introducéo e Objetivos

CAPITULO 1—APRESENTACAO, INTRODUCAO E OBJETIVOS

1.1.APRESENTACAO

Este projeto de pesquisa representa parte dadamas realizadas no ambito
do Projeto PITE/FAPESP (2005/60485-1) “Extracaoesciitica de substancias ativas de
plantas nativas e exoticas: estudos comparativb® escalas laboratorial e piloto”:
subprojeto: Obtencdo de extratos vegetais poretifes métodos de extragdo: estudo

experimental e simulagcéo dos processos

1.2.INTRODUCAO

Nos ultimos anos, tem-se constatado elevado aumentonsumo de produtos
a base de fontes naturais tanto nos paises emvdéserento quanto nos desenvolvidos.
O Brasil apresenta todas as possibilidades pardasenvolvimento na area de alimentos
funcionais e fitoterapicos devido a sua conhecidaditersidade. Estima-se que
aproximadamente 40 % dos medicamentos atualmespordiveis no mercado foram
desenvolvidos direta ou indiretamente a partiraheels naturais (CALIXTO, 2001).

As plantas possuem uma variedade de compostos apsireim suas folhas,
raizes, e flores com propriedades altamente asatapazes de prover, além da nutricdo
basica, beneficios a salude, como a preservacaocoefi@iamento de doencas. Por este
motivo e pelo crescente interesse da populacdconsumo de alimentos, cosméticos e
produtos medicinais, derivados de fontes natuiteisy se intensificado o nimero de
pesquisas no sentido ndo s de obter produtosadesy que possam ter suas propriedades
potencializadas, mas também de buscar alternggarasampliar sua producéo.

Em muitos processos industriais, a fase iniciapdgaracdo de um produto
exige a aplicacdo de uma técnica de extracao sitjdmlo para isolar o material extraivel
contido nos mais variados tipos de matrizes vegieldd entanto, avaliagbes de métodos
extrativos que levam em consideracdo a eficiénsaletividade sdo fatores importantes
para a extracdo de produtos naturais, pois a cagmoguimica das matrizes vegetais é
bastante complexa ocorrendo a extracdo de vapos tie compostos. Por isso, deve-se
avaliar a eficiéncia de métodos extrativos (SIMGHESI., 2003).
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O desenvolvimento de novas técnicas de separagmahastrias quimicas e
de alimentos tem recebido um grande impulso nasast anos devido primeiramente as
imposi¢cdes ambientais, regulamentos da saude publecnecessidade de minimizacao de
custos energéticos (COELHO et al., 1996), e tamb&mplicacdes politicas, econémicas
de legislacdo cada vez mais rigidas ao tratarsepga de residuos potencialmente tdxicos
em produtos alimenticios.

O uso de solventes organicos para obtencédo detextla plantas, além de
deixar residuos frequentemente proibidos em aliosenapresenta o problema de
transformac&o oxidativa que o extrato sofre quamdolvente é eliminado (SEBASTIAN
et al., 1998).

O interesse no processo de extracdo com fluido restipeo (SFE:
Supercritical Fluid Extractioh reside na recuperacdo de compostos funcionais com
elevada pureza. Nos ultimos anos, tem-se caraatierizcomo uma tecnologia emergente,
devido as diversas vantagens em relacdo aos mé&todesncionais de extracdo, tais como
o fato de ser uma tecnologia limpa e seletiva, ndgaa obtencdo de extratos com
composicao quimica diferenciada (POURMORTAZAVI e HIIRSADEGHI, 2007).

No entanto, o alto custo de investimento na ingiaada unidade de extracao
supercritica € 0 maior obstaculo ao uso da tecielog industria (PERRUT, 2000). A
simulagéo de processos diminui o tempo necessareo@desenvolvimento de processos e
a otimizacao de custos de experimentacdo, perroitimga comparacao entre alternativas
de processos em uma base consistente onde um gramdero de informacfes
processadas podem ser sintetizadas e analisadestiv@mente em pouco tempo (ROULF
et al., 2001).

Desta forma a otimizacdo do processo € uma alteanpara a reducdo dos
custos envolvidos na extracdo supercritica, atrdeetimensionamento de equipamentos e
definicAo de condi¢cdes operacionais, além da pbdsitbe de operacdo continua do
solvente supercritico.

Portanto a analise técnica e econdémica do aumentesdala é de utilidade
para que esta tecnologia possa ser consideradaltenaativa de processo entre as outras

opcOes para a extragcdo de produtos naturais. Conmfamnacdes das condigOes
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operacionais da extracao selecionadas, é possaédar uma analise preliminar do custo
de manufatura dos extratos obtidos por SFE (ROBWKEKRELES, 2005).

1.3.0BJETIVO GERAL

Utilizando somente dados da literatura, simulapaxessos de extracdo da
macela Achyrocline satureioidgscom solvente a baixa presséao (LPSE) por percolaca
tanque agitado e por extragdo com fluido supecorititilizando o simulador SuperPro
Designef. Em seguida, realizar um estudo do processo dagéxt supercritica das folhas
secas de pitangaE(genia uniflord, o estudo do aumento de escala, otimizacdo do
processo e viabilidade econdémica do processo deagéxt supercritica através do

simulador.
1.3.1.0OBJETIVOS ESPECIFICOS

1.3.1.1 PARTE TEORICA

» Estudar o simulador a fim de desenvolver o psxgmra 0 método de extracdo
com solvente a baixa pressao por percolacdo edaygjtado em escala industrial;
 Com dados da literatura, simular o processo degho com solvente a baixa
pressao e extracdo supercritica para a magelgy/ocline satureioidgs

* Avaliar a viabilidade econémica dos processoso psimulador SuperPro
Designef’;

» Comparacéo dos meétodos LPSE por percolacao edauijtado com SFE.

1.3.1.2 PARTE EXPERIMENTAL

» Selecionar as condicbes de extracdo (temperatyeessao), usando dados de
literatura,

» Estudar a cinética de extracao;
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* Determinar a composicdo quimica dos extratos @GD (Cromatografia em
camada delgada) e CG-EM (Cromatografia gasosa at®ph espectrometria de
massa);

» Estudar o aumento de escala, utilizando uma daidguipada com dois extratores
de 5 L (SFE 2x5L);

« Estimar o custo de manufatura (COM) pelo simula8operPro Design&rdos

extratos para escala industrial.

Os fluxogramas das Figuras 1.1 e 1.2 mostram gsm®tde simulacédo e

experimental realizadas, respectivamente.
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Selecdo MP literatura
(macela)

Métodos de extracéo:

LPSE (taque agitado
e percolagéo)

Selegéo das Condigdes
de extragédo

SFE J
Montagem do processo Simulagéo do processo
pelo simulador ¢a P ”
@ em escala laboratorial
SuperPro Design
Simulagdo d(.) processo Validagéo simulador
em escala industrial

[Aumento de escala (50L,

100L e 300L)

Comparacéo dos
métodos /
Viabilidade econémica

Figura 1.1. Fluxograma esquematico da etapa de simulacéo.
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Preparagdo MP Pe“r:l:;ge:m
(folhas de pitanga) "
Armazenamento
A 4

Umidade
Caracterizagdo MP

Densidade real

Extracio Caracterizagdo extrato:
¢ CG-EM/CCD

I A

Experimento

Selegao T e P (literatura):
cinético (300 mL)

Aumento de escala:
Piloto

Validagéao
Aumento de escala

Calculo de custo de
manufatura do extrato

Figura 1.2. Fluxograma esquematico da etapa experimental.
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CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 EXTRATOS VEGETAIS

Inimeros fatores afetam a qualidade da vida modedraforma que a
populacao esta se conscientizando da importanaéirdentos ou suplementos alimentares
que contenham substancias que auxiliem na promaga&alde, trazendo com isso uma
melhora no estado nutricional (MORAES e COLLA, 2006

O Brasil é um dos grandes centros no mundo quanbd@diversidade é
considerada, detéem 28% do que restam de floresjaisdis do planeta e 0 maior nimero
(22%) de espécies de plantas superiores. Destimaese que 40% devem conter
propriedades terapéuticas (ELISABETSKY e COSTA-CAME, 1996), apesar de que
aproximadamente apenas 20% das plantas tenhamfasitiacologicamente estudadas
(NEWMAN et al., 2003).

Esta biodiversidade elevada estimulou a pesquisdieensas areas, incluindo
a quimica, a biologia e a engenharia. Por causardasiedades funcionais de certas frutas
e da maioria de condimentos aromaticos e de plamascinais, as industrias alimenticia e
farmacéutica aumentaram seus investimentos parnwdsger produtos novos usando
extratos destas matrizes (PEREIRA e MEIRELES, 2006)

InvestigacOes das atividades quimicas e biolégleasplantas durante os dois
séculos passados, renderam compostos para o deémeviio da moderna quimica
organica sintética e a emergéncia da quimica mredicomo uma rota principal para a
descoberta de mais agentes terapéuticos efetivadAR RAO, 2000).

O mercado mundial de fitoterapicos movimenta celedJS$ 22 bilhdes por
ano. Em 2000 o setor faturou US$ 6,6 bilh6es nod EWS$ 8,5 bilhdes na Europa. No
Brasil, estima-se que o comércio de fitoterapiaa da ordem de 5% do mercado total de
medicamentos, avaliado em mais de US$ 400 milH8$TO et al., 2006). De 1999 para
2000, as vendas de fitoterapicos aumentaram 158tracé% dos medicamentos sintéticos
e ja atingem US$ 260 milhdes/ano.

As plantas medicinais séo relevantes tanto em sa@enundo desenvolvidas

quanto nacdes em desenvolvimento como fonte deadrag extratos para varias
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finalidades quimioterapéuticas. Igualmente, o usocdmpostos naturais derivado das
plantas, usados em preparacdes caseiras, apamodaute alternativa de medicamentos
no mundo inteiro (BARATA, 2001). Estas tém formabase dos sofisticados sistemas
tradicionais da medicina existentes por milharesagles e continuam a fornecer novos
remédios. Devido a variedade de compostos quineicosuas folhas, raizes, e flores; e ao
interesse da populagdo em alimentos, cosméticosdaips medicinais, NOvos processos
vem sendo estudados a fim de se obter extratoRa@g.

Depois da descoberta de alguns medicamentos, ga gphdes de dolares, é
possivel entender a corrida entre algumas indéstramsnacionais pela busca de novas
substancias bioativas. Esta busca foi intensificaataanos 90, especialmente nas florestas
tropicais onde se concentra grande parte da bimiilazle e especialmente no Brasil, onde
a maioria das espécies continua sem qualquer egtiidoco ou biologico (PINTO et al.,
2002).

Segundo Meireles (2003), os extratos naturais sapetitivos em relagdo aos
sintéticos porque eles sdo elaborados utilizandde$o naturais, além de possuirem
qualidades sensoriais mais proximas as suas nwuezetais de origem.

Tem sido apresentada uma crescente demanda poutgsodaturais nao
somente na conservagdo de alimentos e inddstriaosiaéticos, mas também para a
aplicacao no tratamento de doencgas degenerativas eacancer. Muitos sédo os corantes,
antioxidantes e 0leos essenciais hoje consumidsseneicho de mercado (OLIVEIRA,
2005). Atualmente, cerca de 25 a 30% de todos oxipios ativos utilizados na
terapéutica sdo extraidos de produtos naturaisnaiaria das vezes oriunda de plantas
superiores.

Entre os produtos naturais, os 6leos essencid® eglarecendo com grande
importancia, porque foram usados por décadas pamnergar a vida util do alimento, por
causa de suas propriedades antioxidantes e ardbida. Os 6leos essenciais S840 um
grupo de Oleos volateis responsaveis pelos odaaescteristicos ou fragrancias das
plantas. Contém uma mistura complexa de compostgsupos quimicos diferentes,

incluindo os terpendides, os aldeidos, as cetonad@nois (PEZO et al., 2006).
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Segundo Vizzoto (2006), na busca de novos agentasacdo antineoplésica,
centenas de milhares de substancias ja foram sigdamei triagem em laboratérios na
Ameérica do Norte, Europa e Japao. Apenas algunmaends delas se mostraram realmente
Uteis e acabaram por gerar novos medicamentogaglkils no tratamento de pacientes com
cancer. Neste particular, destacam-se varios ageltevados de produtos naturais, 0s
quais tiveram grande impacto na qualidade, durde&mbrevida e curabilidade do cancer.

2.2.EXTRACAO

A extracdo € uma operacdao fisico-quimica de tra@istéa de massa, onde 0s
sélidos soluveis e volateis podem ser extraidosyaorter-se contato entre o solvente e os
sélidos (CLARKE, 1985). Existem trés técnicas ppacs de extracdo, envolvendo o uso
de solvente, vapor e fluidos supercriticos.

Extracdo das plantas € comum na industria de petfamsetor farmacéutico,

e no campo do alimento e da nutricio humana. Eadesineira que alguns extratos
vegetais, como 06leos comestiveis ou industriagnrekina, pigmentos e farmacos naturais
sao obtidos (POIROT et al., 2006).

O rendimento da extracdo dos compostos da plantalenciado pelas
condicBes em que o processo de extracao € reald@dIGKITTIPONG et al., 2004). A
escolha do solvente, a temperatura de extracéacé&amecanica (agitacdo e presséo) sao
importantes. Além disso, a matriz vegetal apresemta microestrutura complexa formada
por células, espacos intracelulares, capilares respdA extracdo € influenciada pela
estrutura molecular do soluto, o tamanho, locadimag a ligacdo com outros componentes.
As caracteristicas quimicas do solvente e a esriducomposicdo diversas do produto
natural asseguram que cada sistema material-selveostra comportamento pelicular, o

qual ndo pode ser previsto facilmente (PINELO gt248104).

2.2.1.EXTRACAO SOLIDO -LiQuiDO

Em muitos processos industriais, a fase iniciapdgaracdo de um produto
exige a aplicacdo de uma técnica da extracdo ddoddjuido para isolar o material
extraivel contido nos mais variados tipos de masrizegetais. O exemplo mais importante
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€ o setor de plantas medicinais, dos quais saaidafr principios ativos com as
propriedades farmacoldgicas para o tratamento\desdis patologias humanas, aplicaveis
também em indUstria de cosméticos e de perfume (SAND, 2007).

A extracao solido-liquido representa uma parte mambe de muitos processos
industriais. A transferéncia dos solutos dos sélidiml6gicos para um liquido adjacente é
uma unidade de operacgdo tradicional na agroindjistrn industrias farmacéuticas ou
para-farmacéuticas (SCHWARTZBERG & CHAO, 1982 ap@IROT et al., 2007).

Uma das dificuldades da industria se encontra nag&o da planta de um lote
para outro, a sua ndo homogeneidade em relacaor@zenamento e tempo de colheita
(PRAT et al., 2006), além da complexidade quantdoasas diferentes, densidades,
tamanhos, assim como o comportamento hidrodinaoasomatérias vegetais complexas
(AGUILERA, 2003).

O principio para extracdo solido-liquido ou extmagd®m solvente ocorre
guando os compostos soluveis de uma matéria sfnl@xtraidos por um solvente liquido
(AGUILERA, 2003).

No inicio do processo 0 solvente entra nos cagilat@ matéria-prima e
dissolve o extrato produzindo uma solucao de altewentracdo. Por causa da difusao uma
mudanca da concentracao entre a solugcdo no matarettracéo e a solugéo que cerca as
particulas continuas ocorre. Ao final do processexiracdo uma determinada quantidade
da solucéo (que consiste de uma mistura de soleestduto extraido) € retida ainda nas
particulas continuas. Esta é a razdo pela qudicgrente nenhuma extragcdo completa é
possivel (GAMSE, 2002).

Alguns fatores sdo necessarios para a obtencaondpracesso de extracao
econdmico, pois influenciam no rendimento e devemasaliados antes da inicializacao
do mesmo (GAMSE, 2002):

* A matéria-prima deve ser preparada de forma gertrato possa ser dissolvido
pelo solvente em pouco tempo, pois dependendo d@ma extrato pode estar na
superficie ou no interior da mesma. Um dos prdartnantos a ser considerado € a
moagem da matéria-prima provocando um aumento €a de contato entre o

solvente e a matriz sélida;

10
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* Apenas 0s compostos de interesse devem ser uiiksole extraido. Isso é
conseguido por meio da seletividade do solventenepératura de extracdo. A
escolha do solvente deve se basear além da sddeld/i na tenséo interfacial,
viscosidade, estabilidade, reatividade, toxicidadeustos. Altas temperaturas sao
atrativas, mas promovem um aumento da solubilidddesoluto no solvente,
aumentando a taxa de difusdo e promovendo um aamartaxa de transferéncia de
massa, podendo ocorrer degradacdo de compostasgensiveis;

» A difusividade efetiva depende da composicdo patacdo do soluto no material
sélido, devido a complexidade da estrutura da agéwjual apresenta capilares;

* A umidade do material sdlido, pois a agua podapsaiir com o solvente pela
dissolucéo do soluto afetando a taxa de transfer&e massa. Geralmente na o

material € seco em condi¢cdes que ndo causem degoadas compostos.

A escolha do solvente é um fator importante no ggsc de extracdo solido-
liguido. Raramente € possivel selecionar o solvetgal, mas algumas caracteristicas

devem ser atentamente analisadas para que o premaviavel (MOGENSEN, 1982):

» Seletividade: habilidade do solvente para extraoluto do material em estudo;

» Viscosidade: alta viscosidade do solvente redtaxa de transferéncia de massa,
influenciando o grau e a taxa da extracao;

» Densidade: as densidades das duas fases devedifesentes para facilitar a
separacao delas;

» Volatilidade: solventes mais volateis sdo maceif de recuperar, diminuindo o
custo do processo;

» Ponto de ebulicdo: fator limitante para a temijpesado processo de extracao.
Deve-se trabalhar em temperaturas inferiores ageato de ebulicdo, para evitar
perdas de solvente;

* Inflamabilidade: importante no que diz respeiseguranca;

11
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» Toxidez: aspecto extremamente importante e pedeanisiderado sob trés niveis:
risco para o operador, risco quando liberado aoon@nbiente e risco para
consumidor;

» Custo: este deve ser analisado para se estimasto de operacdo, mas deve ser

feito baseando-se na efetividade do solvente.

Um processo total da extracdo do sélido-liquidoluin@ preparacdo do
material, separacéo e recuperagdo do solvente tdamexr a separacao e recuperacao do
solvente do residuo da extracdo. Muitas toneladaglahtas sdo necessérias para extrair
alguns gramas de metabdlitos secundarios, que goepas quantidades ndo forneceriam
nenhum papel fisioldgico vital. A fim de exploras recursos oferecidos pela planta, novas
técnicas de extracdo sao desenvolvidas para oéiernetabdlitos secundarios com
finalidades comerciais (POIROT et al., 2006).

2.2.1.1.EXTRACAO POR PERCOLAGCAO

A demanda produtiva pela industria que impde a ygad de grande
quantidade de extratos em curtos periodos de tem@antrou uma aplicacdo na extracao
por percolacao; neste caso € possivel tratar gsanantidades de material continuamente
com grandes volumes de solvente e obter substamsifiaiveis em pouco tempo
(NAVIGLIO et al., 2007).

Na extracdo por percolacdo o solvente passa atdwésamada porosa do
material em leito fixo e extrai as substancias\sgi(Figura 2.1). O requisito basico para
este processo € que o leito possua boas propriededpercolacdo para que o solvente
possa passar facilmente no material continuo. Cemogeral uma passagem apenas pela
matriz ndo é suficiente para obter um bom rendimennecessario reciclar o solvente por
mais vezes para enriquecer ao maximo a solucd@textros compostos extraiveis
(NAVIGLIO et al.,, 2007). A vantagem deste métodauée o tratamento mecanico do
material solido é baixo pela auséncia de mobilidaddurante a passagem do solvente
ocorre uma filtragem que retém o material fino t@swWlo em um indice minimo de

particulas finas na solucdo do extrato. Este eteicsivel no caso da extracdo de solidos

12



Revisao Bibliografica

soluveis do café torrado e moido. Um maior rendimera extracdo € favorecido pela
diminuicdo do tamanho das particulas, isto €, penma determinada razdo de sdlido/

solvente o tempo de extracao requerido para ummemtdo desejado diminui.

Solvente

Matriz vegetal

Extrato

Figura 2.1. Esquema extrator por percolacéo.

E igualmente conhecido que o escoamento n&o urefdorsolvente através do
leito diminui a eficiéncia da extracdo, assim urnoasento desigual e preferencial do
solvente causa uma menor ou nenhuma extracado emadgareas do leito, aumentando o

tempo de extracdo e a quantidade de solvente periaia@xtraido (THIJSSEN, 1975).

2.2.1.2.EXTRACAO EM TANQUE AGITADO

Nesta extragcdo, os solidos encontram-se suspensssivente, este método é
usado para matéria-prima moida e muito fina (FiQuEd A desvantagem deste método é
gue ndo ha nenhum processo de filtragem da soti@&atrato e conseqientemente se faz

necessario uma etapa de separacdo como filtragéentnifugacao antes da destilagado.
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Matriz vegetal /_\

Solvente —»

Extrato

Agitador

Figura 2.2. Extrator de tanque agitado.

Para ambos os métodos de extragcdo, se for neceps@parar uma solucao
mais concentrada do composto alvo, uma operaca@armacorrente € utilizada, ou
alternativamente um método de varios estagios emrammrrente pode ser empregado
usando-se uma série de tanques. Deste modo unagd@xtcompleta dos componentes
sollveis das particulas com minimo de solvente gsipel e com menor tempo de
extracdo. A reducdo na quantidade de solvente taeswd diminuicdo dos custos
relacionados a sua separacdo do soluto. Adiciomaéne mais importante ainda, uma
reducdo no tempo da extracédo reduz reagbes daddegdmque podem comprometer o
sabor e 0 aroma.

Estudos das condicBes operacionais de extracdosotvantes para obtencao
de compostos bioativos vém sendo realizados emedifes tipos de matrizes vegetais.
Durling et al. (2007) estudaram as melhores cordi¢fe obtencédo de compostos fendlicos
e do 6leo essencial de salvi@alvia officinali§ utilizando agua e etanol, variando o
tamanho das particulas, temperatura, tempo detopredacao sélido-solvente e proporcao
agua-etanol. Os melhores resultados foram obtidos a mistura de 31% de agua e 69%
de etanol, razdo sélido-solvente de 6:1(v:m) eroras

Xu et al. (2008) estudaram a extracdo de isoflawate haste d@ueraria
lobata (Willd.) em tanque agitado e encamisado usandaitanbl/agua como sistema

bifasico de solventes. Foi investigada a influéndia composicdo do solvente e

14



Revisao Bibliografica

temperatura sobre a cinética de extragdo. Encostaque 1:1 (v/v) n-butanol/dgua resulta
em um rendimento maximo de isoflavonas totais,eequanto maior a temperatura, maior
o rendimento de isoflavonas totais e a taxa degidr.

Partes aéreas deumaria officinalis foram estudadas por Rakotondramasy-
Rabesiaka et al (2007), em tanque agitado a firsedebter extrato contendo o alcaléide
protopine. O estudo relaciona a influéncia da teatpea e natureza do solvente sobre a
cinética e a taxa de extracdo. Portanto, foramadast varias temperaturas em dois
solventes, agua e etan®1% (m/m) em agua. Os resultados mostraram quecacade
etanol em agua permitiu aumentar o rendimento cid@tle protopine, quando se trabalha
em baixas temperaturas.

Hu et al. (2000) estudaram a extracdo com solveéatolha de bambu, que
contém &cido clorogénico, éacido caféico e luteelirglicosideo, uma mistura de
compostos com atividades antioxidantes. A folh&dalabu em p6 usando uma relacdo do
sélido-liquido de 1:15 (m:v) foi mantida sob reftudurante 1,5 h, usando uma mistura
agua-etanol (30%), na temperatura de ebulicdo dturaj seguida pela filtragem e pela
vaporizacao do solvente; o rendimento alcancou 6%.

Esta € uma técnica muito comum na extracdo de cstopmaturais, mas
geralmente solventes organicos e 4gua igualmeateqwem a co-extracdo de compostos
indesejados. Consequentemente, algumas variacétss dmlventes, tais como a mistura
dos solventes tendo por resultado misturas acidiéis ou alcalinas, ou outras solucdes que
podem ser usadas no pré-tratamento da matériaa indurante o processo da extracao,

foram usadas para melhorar sua seletividade eikddd® do composto alvo.

2.2.1.3 EXTRAGCAO COMFLUIDO SUPERCRITICO (SFE)

A qualidade (composicao, sabor, cor, etc.), ou, sejibutos desejados pelo
consumidor é uma caracteristica que sera exigida wez mais pelo mercado consumidor
em um futuro préximo. Este fato associado a busgarddutos saudaveis fez da producgéo
de extratos vegetais pela extracdo supercritica qpgdo muito importante para o setor
industrial (TAKEUCHI e MEIRELES, 2007).
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As razdes do crescente aumento de pesquisas nactmvalvendo a extragao
de oOleos essenciais com fluido supercritico sdmsadestacando-se a obtencdo de novos
produtos a partir da flora abundante e diversiicaal crescente demanda por produtos
alimenticios e farmacéuticos de alta qualidade xeesso de producdo de didxido de
carbono e a expectativa de implantacdo de processasscala industrial, a curto e médio
prazos(MATILHA et al., 2001).

Desta forma, o uso de solventes em alta press&tyida supercritico, recebeu
muita atenc&o nos ultimos anos, por apresentaralteraativa a processos convencionais,
tais como a extracdo com solvente organico e de&bl por arraste a vapor, a fim de se
otimizar a extragdo, obter maior rendimento, qaaéele minimizar custos de estocagem e
transporte de material (POURMORTAZAVI e HAJIMIRSADGH I, 2007).

Segundo Pyo e Oo (2007), a técnica de extracaoitjma vem sendo focada
por ser seletiva na separacdo de compostos desejado deixar residuos toxicos nos
extratos e sem risco de degradacdo térmica de fooguocessados. Igualmente oferece
algumas vantagens sobre os métodos classicos med@xtcom solvente como: pressao e
temperatura facilmente ajustavel, elevada taxaratesferéncia de massa, fracionamento
em linha e f&cil eliminagdo do solvente. O uso algentes organicos para a obtencéo de
extratos de plantas além de apresentar dificuldadssciada a sua restricdo no uso em
industria alimenticia, possui a desvantagem derectnansformacao oxidativa no extrato
durante a remoc&o do solvente (SEBASTIAN et abg8)9

Os fluidos supercriticos sdo 0s Unicos solventes g seu poder de
solvatacdo pode ser controlado por pequenas dggata pressao e/ou temperatura. Sua
densidade € muito maior do que aquela dos gasesstip ligeiramente menor do que
aquelas dos liquidos organicos. Por outro lado,isaosidade do fluido supercritico
assemelha-se a dos gases tipicos, e € muito memreda dos liquidos. Esta caracteristica
assegura a capacidade elevada da fase fluida pgeaaséeréncia de massa, fazendo com
que os fluidos supercriticos sejam escolhidos cepieente da extracdo (SUNARSO e
ISMADJI, 2009).

Faixas de valores de densidade, difusividade eosidade de compostos em

diferentes estados de agregacgao estéo disposi@bata 2.1.
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Tabela 2.1.Comparacao das propriedades fisicas dos gaseglo$gorganicos e fluidos
supercriticos (SUNARSO e ISMADJI, 2009).

Densidade Viscosidade f1) Difusividade (cnf/s)
Fase 5
(g/cnr) x 10* x 10"
Gases ~10 0,4-3,4 100-10.000
Liquidos organicos 0,6-1,1 32-251 0,05-0,2
Fluido Supercritico 0,2-0,9 2,1-10,8 0,11-3,45

O solvente fluido empregado na extragcdo por SFHzaittemperatura e
pressdes proximas ou acima do ponto critico, esteopcaracteriza-se pela temperatura
critica (Tc), pressao critica (Pc) e volume critfg@) como mostra a Figura 2.3. Abaixo
do ponto critico a substancia pode existir comoligmido ou um vapor, a regido acima
deste ponto caracteriza-se pela regido super¢ritigadendo as propriedades
termodindmicas nesta regido ser intensas causaridientdes efeitos em solutos e
reagentes (SANDLER, 1989). Proximas do ponto critas propriedades fisico-quimicas
mudam drasticamente e as fases vapor e liquidanoese indistinguiveis (KRONHOLM

et al., 2003).

- _ Fluido
Salido Liquido Supercritico

8 7338

= Ponto Critico
=

g

[V 5]

o

o

=10

I Gas
Ponto Triplo
304,21
Temperatura (K)

Figura 2.3. Diagrama de fase do dioxido de carbono (BRUNNERA4).
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No que diz respeito a técnicas que envolvem o esflutios supercriticos, o
diéxido de carbono é quase impreterivelmente, &tnbia escolhida. A sua pressao e
temperatura criticas, respectivamente, 73,8 bdr,2 <€ sao facilmente atingiveis (LEAL
et al., 2003). Adicionalmente, o dioxido de carbtera ainda as vantagens da sua natureza
inerte, ndo toxica e ndo inflamavel (HERRERO et 2006; SARMENTO et al., 2004;
GRIGONIS et al., 2005), e do seu baixo custo (YABIZHONG, 2005). Geralmente é
adotado no processamento de produtos naturais plicagio na inddstria alimenticia, de
farmacos, cosmética e nutracéutica. Este aindaifgearprocessamento de materiais em
baixas temperaturas, o que é especialmente adequaddo compostos termolabeis estao
presentes, evitando-se desta forma a degradactes @esnpostos, ndo comprometendo a
qualidade do produto final nem gerando rejeitosustithis indesejaveis, além da
possibilidade de facil remocdo do solvente apdsrargsso de extracdo apenas pelo
aquecimento e reducao das condi¢cdes normais (BRUBR\IREOS5; DELLA PORTA et al.,
1998).

Além disso, devido ao dioxido de carbono permitie @ condicdo supercritica
seja alcancada em pressfes relativamente baixastemperatura proxima a ambiente,
igualmente aos outros solventes devido a elevatiilidade, o extrato torna-se facil de
ser recuperado nos separadores (DIAZ-REINOSO,2G06).

A extracao supercritica de plantas € um processjpabum soluto ou mistura
de solutos é extraido de um leito fixo de materegetal moido com um solvente em
estado supercritico e consiste em duas etapaacaate separacao do extrato do solvente.
O solvente pressurizado flui continuamente atraéleito de particulas. A matriz sélida o
absorve e sua estrutura celular dilata-se, sendoaguesisténcia ao transporte de massa
diminui. Na etapa de difusdo, os componentes ddatlios sdo transportados para a
superficie do solido. Paralelamente, os composilizvais sdo dissolvidos pelo solvente.
Estes componentes, agora todos dissolvidos, fazete da fase fluida e escoam para a
saida do extrator. ApOs o extrator ocorre a et&pseparacadlésh) em que a pressao do
sistema € reduzida, o poder de solubilizacdo deest# extrato diminui drasticamente e o
soluto precipita (BRUNNER, 1994; SOVOVA, 2005; AL®(| 2008).
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A efichcia do processo de extracdo supercriticabéam depende da
caracteristica da matriz sélida, tal como tamard@atticula, forma, area da superficie e
porosidade. As interacOes entre 0 soluto e osss#iivos da matriz podem precisar de
condicOes especificas para extracdo (POURMORTAZAMAJIMIRSADEGHI, 2007).

O comportamento cinético da SFE é caracterizadoup@ curva global de
extracdo (OECOverall Extraction Curvg que consiste na funcao entre a massa de extrato
acumulada em funcdo do tempo de extracdo ou a idadat de solvente utilizada
(SOVOVA, 2005). Estas curvas séo tipicamente dilddiem trés periodos (BRUNNER,

1994) e podem ser observadas na Figura 2.4

25 - Difusdo

Massa de extrato (g)

0 20 40 60 80 100 120
Tempo / 60 (s)
Figura 2.4. Curva global de extracdo de cravo-da-india modtrars trés periodos de taxa
de extracdo (adaptado de RODRIGUES et al., 2002).

(1) Etapa da taxa constante de extracdo (CERistant Extraction Rafeconsiste
na retirada do extrato que se encontra na superflei particula com uma taxa
aproximadamente constante, prevalecendo a transfarée massa por conveccgao
(escoamento do solvente);

(2) Etapa de taxa decrescente de extracdo (HaRng Rate Perioft parte do
soluto esta se esgotando, devido a nado revestirderngoande parte do soluto na superficie
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da particula ou a ndo uniformidade do rompimentoaddulas da matriz vegetal; a taxa de
transferéncia de massa decresce rapidamente davidiminuicdo da area efetiva de
transferéncia de massa e passa a ser signifiaagprocesso de transferéncia de massa por
difuséo.

(3) Etapa difusiva (DCDiffusion-Controlled: etapa em que ocorre a retirada do
soluto que estd na parte interna da particula, csemda etapa lenta de extracédo e
controlada pela difuséo.

Os parametros cinéticos podem ser calculados piar seeum ajuste linear aos
dados experimentais da OEC, seguindo a metodoldgid&odrigues et al. (2002). A
determinacéo do periodo CERg), € de fundamental importancia na estimativa dosu
de manufatura do processo. Segundo Rosa e Mei(2(35), estudos mostram que
independente da matriz avaliada, aproximadamente 9% de todo o material passivel
de extragdo é obtido no periodo de taxa constamtexttacdo. Desta forma, prosseguir

com 0 processo apos &k resulta num aumento do custo de manufatura.

2.3.AUMENTO DE ESCALA

Em se tratando do contexto industrial, ha a nedadside desenvolvimento de
métodos rapidos e de confianca para implementagé&o cdndicbes operacionais de
extracdo. O ponto chave é obter informacdes pnetires por meio de testes laboratoriais a
fim de assegurar a praticabilidade do processater atformacdo para validar o impacto
econdmico do processo em escala industrial. Alés didos experimentais, algumas
outras informacdes geradas durante o desenvolwintenprocesso, tais como cinética das
reacfes quimicas, modelagem de reatores e oujuolganaa obter predicdes mais exatas
do comportamento da configuragcdo proposta para dgelmaomercial (MUNOZ et al.,
2007).

Ainda assimBerna et al. (200®itam a importancia da pesquisa em escala de
laborat6rio a fim de facilitar o projeto de pesquée uma planta industrial, que envolva
determinacdo das condi¢Bes Otimas de funcionamgméotomam em consideracdo a

qualidade do produto, o rendimento e a econom@roloesso.
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Tratando-se da extracdo com solvente a baixa mressd grande numero de
parametros ajustaveis em solu¢cdes numéricas ineorpo tanto efeitos de equilibrio e
cinéticos como também a falta de dados para umaledg estrutura complexa na maioria
dos casos limita a aplicabilidade da modelagemsidaspara finalidades de projeto de
processosSimeonov et al. (2004) apresentaram e discutiranredatdo a teorigados
experimentais para a cinética da extracdo em umatektsolido-liquido de laboratério de
quatro sistemas, aplicando célculos para estimdermpos de extracdo em um aparato
continuo com o rendimento atribuido a extracdoygrdo que o método pode ser usado
para transferir algumas caracteristicas do procaationlaboratorial ao industrial, isto é,
para prever a cinética e calcular as caractersstigaicas do modelo do extrator.

Quando se trata do aumento de escala para o progessxtracdo com fluido
supercritico, Martinez (2005) afirma que o grandsafio reside na escolha dos critérios,
isto é, quais parametros e condi¢cdes devem seidoarmonstantes, quais devem variar, e
como devem variar para reproduzir em grande estalas de extracdo. Diante disso, 0
processo de extracdo SFE de visar a otimizacdovdadveis tempo de extracdo e
rendimento do processo, as quais afetam diretameateviabilidade econémica do
processo (AL-JABARI, 2002). Portanto, é importamfee se encontre as melhores
condi¢cOes operacionais que maximizem a taxa dagédre a quantidade de extrato obtido
de uma matriz vegetal.

Existe informacé&o limitada na literatura de dadeanjo ao aumento de escala
tanto em nivel de laboratério e quanto de plarftagpara grandes sistemas industriais de
extragdo SFE, como um exemplo, o aumento de e¢tBla) de um processo para
extracéo do 6leo de primula com SFE em plantagp{@f2 nf) para escala de producéo
industrial (2 M) (EGGERS e SILVERS, 1989). Este procedimento deemtio de escala
aplica-se a um periodo inicial de remocéo de dlge (CER), e requer: (1) o uso de uma
velocidade intersticial mais elevada do solventeuni@ade industrial do que na planta
piloto (para ter um tempo de residéncia igual dE 8/ ambos); e (2) uma determinacao
experimental da relacdo entre o indice de 6leceada com solvente e a altura do leito
fixo (DEL VALLE et al., 2004).
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Ha mais de vinte anos vem se estudando o procesgasma escala industrial
a partir de substratos solidos através de fluidgmreriticos. Como exemplo, temos o
processo de descafeinacédo de graos do café coragiuiem larga escala na industria de
alimentos. Segundo Brunner (2005) o conceito dgalascala referia-se a extratores com
volumes maiores de 20.000 litros para a descaf@matualmente a maioria dos extratores
€ projetada para capacidade menor que 1.000 litros.

Del Valle et al. (2004) sugerem cuidado na aplioadé procedimento simples
de aumento de escala, por causa da complexa retagé® a taxa de extracdo e as
condicbes da extracdo, que ndo depende somenteetioente de transferéncia de massa
externo. Particularmente, demonstraram que ocortbfarencas no fendmeno de
transferéncia de massa ao mudar da escala anpltiagiloto e que pode ser relacionada
a heterogeneidade do escoamento no extrator, parsii® do extrator extra, e/ou no

arraste de gotas do extrato no reciclo de @ maior escala.

2.4.SIMULACAO DE PROCESSOS

A simulacdo de processos permite a reducdo do temepessério para o
desenvolvimento de processos. Ela permite uma o@o@a@ entre alternativas de
processos em uma base consistente onde um gramdmde informacdes processadas
podem ser sintetizadas e analisadas interativamemtegouco tempo (ROULF et al.,
2001).

E uma ferramenta muito utilizada por diversas admsengenharia, dando
oportunidade de se trabalhar de forma otimizadantdi disso, muitas empresas
desenvolvem seus préprios programas computaciataisdendo a demanda de seus
processos.

Os simuladores de processos sédo usados principalipara avaliar cenarios e
para otimizar processos integrados. Este podeptieado em diversos estagios durante o
processo da comercializa¢do, sendo também utiizadoselecdo do projeto baseadas na
andlise econdmica ou em outra exigéncia criticardoesso. O simulador permite o ajuste
do processo e das condi¢cbes operacionais permigjudama industria reduza os custos e

o tempo na utilizacao de laboratério e planta pi([GULLY et al., 2004).
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Um bom simulador de processo pode facilitar tradsiga da tecnologia de
processamento assim como facilitar o projeto deosgqwocessos. Pode ser usado para
estimar todos 0s custos exigidos no processo.

O simulador de processos SuperPro Desfyn@ntelligen, 2001) é um
modernosoftwarede processos industriais, constituido de médulas rgpresentam, na
guase totalidade, os processos das industrias cpgmé de alimentos, incluindo
separadores, trocadores de calor e bioreatorefi@areoferece uma vasta selecdo de
meétodos para calculos facilitando a dificil tardfadesenvolver e desenhar o projeto de
processos (ARAUJO et al., 2004). O método prindijsaprograma é que este executa suas
simulagfes através dos procedimentos da unidade umdconjunto de operagdes ocorre
sequencialmente em uma parte do equipamento.

O simulador também apresenta um conjunto de femsalesoftwareque é
capaz de estimar parametros de processo e ecordrfinantificam as caracteristicas de
processo, requisitos de energia, e parametrosdiepate principal do equipamento para
0 processo operacional especificado (KWIATKOWSKalet 2006).

O software SuperPro Designrpermite que o usuario analise operacgées
unitarias basicas individuais, contudo, tendo aifiedade de combinar estas operacdes
unitarias para uma andlise holistica e integradaio¥ tipos de configuragdes do processo
podem ser estudados, e o impacto visual € fornepiitoeiramente pelo fluxo de
diagramas esquematicos produzidos pelo usuario.solware ainda permite a
documentacdo detalhada dos resultados como rektde avaliagdo econdmica e dos
dados de entrada e saida (FLORA et al., 1999).

Segundo Leal et al. (2006), a simulacdo surge aomep alternativa importante
para a diminuicdo dos custos com experimentacdana atimizacdo do processo
previamente a instalacdo de uma unidade industrial.

Takeuchi et al. (2006), utilizaram o SuperPro Desiy para simular o
comportamento de um tanqdkash durante a etapa de separacdo entre o soluto e o
solvente, com a finalidade de avaliar economicaenenproducéo de Oleo de cravo-da-

india por SFE. Sob diferentes condicbes de operégioperatura e pressao) para o
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separador, o impacto da etapa de separagcédo nodristamnufatura (COM) dos extratos
supercriticos apresentou-se da ordem de 2 a 4 %.

O mesmo estudo foi abordado por Leal et al. (200 estudaram o
comportamento do sistema anetol +,@& tanqudlash avaliando as melhores condi¢cdes
de operacédo que permitem uma menor perda do compasfase vapor. A simulacdo
mostrou que em 4 MPa e 293 K ocorre menor perdeei®| e CQ

O simulador de processos SuperPro Desfyrier utilizado por Jully et al.
(2004) a fim de otimizar o processo de producamdaéutica de um creme anti-alérgico,
avaliando duas alternativas propostas a fim de atanea demanda do produto no
mercado. Diante de uma analise econ6mica, a sealtetaativa proposta, com maior
relacdo custo beneficio (2,06), apareceu como melliernativa comparada a primeira
proposta, com uma relagéo custo beneficio de 1,67.

Segundo Rouf et al. (2001), a escolha do simulSdgerPro Design&rfrente
ao Aspen BPY' mostrou-se suficiente na obtencdo da economiandeptocesso de
producdo em grande escala de um biofarmaco origidéruma cultura celular mamifera
recombinante, ja que este é considerado como umamfenta simples na avaliacdo
econdmica de processos.

Rezende (1998) realizou uma avaliacdo do gastogétes através da
modelagem dos processos SFE e LPSE com hexarmamtib a linguagem FORTRAN,
com intuito de fornecer dados operacionais de a$astipercriticas. Foi concluido que a
SFE apresenta um gasto energético superior quaodgpatado ao processo LPSE,
considerando apenas o0s extratores incluidos néisem&édo sendo avaliadas as etapas de
refino requeridas no processo convencional. Poaénse realizar este tipo de comparacéo,
deveria se levar em consideracdo todas as etappodesso até que 0s extratos sejam

comparaveis entre si, ou seja, ambos livres deestdv

2.5.CusTO DE M ANUFATURA

Uma das fases do projeto de processo € a escolltacdalogia que sera
empregada para cada operacao unitaria. Apesacua@dgia supercritica ser uma técnica

viavel para a obtencdo de uma série de extrataaltdegualidade, ela é conhecida por
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produzir extratos de alto custo de manufatura adesi@levados investimentos relativos a
operacdo de alta pressdo (PERRUT, 2000). Segundtel&$e(2003), mesmo diante das
operacdes unitarias associadas aos processos cmmas de extragdo, como
centrifugacao, retirada de solventes, destilac@apaacdo e descoloracdo, a SFE ainda
apresenta um custo de investimento desfavoravel.

Segundo Moura et al. (2005), costuma-se compacasto de manufatura de
extratos vegetais atraves de diversas técnicagjgerse faca uma analise suficientemente
cuidadosa, levando em consideracdo diferencadfisaiias em relacdo a composicao e
as propriedades funcionais destes extratos, o cpleaacolocando a SFE em uma posi¢cédo
desfavoravel frente a outras tecnologias. Entrefaab comparar as propriedades e a
qualidade dos extratos obtidos por diferentes gsmse a SFE se torna competitiva e um
processo alternativo de extracdo (MEIRELES, 2003).

Segundo ROSA e MEIRELES (2005) para se estimarstoatle manufatura
(COM), é importante saber o tempo de extracdoendimento do extrato obtido durante
este tempo. Considerando-se que a unidade de &xtsapercritica em escala industrial
deve ter o mesmo desempenho que a extracdo ena émlbatatorial, se o tamanho da
particula, a densidade do leito e a relacdo enimassa de solido e a massa de, G&b
mantidas constantes.

Do ponto de vista de projeto de processos, os rsegufatores devem ser
considerados (AL-JABARI, 2002): (i) Rendimento: raxt a maior quantidade de extrato
e/ou do composto alvo; (ii) Produtividade: empreganenor tempo de operacao; e (i)
Seletividade: retirar preferencialmente a(s) sulwséds) de interesse. Assim esses fatores
determinam a viabilidade do processo e a qualidguleeza do produto.

O custo de manufatura (COM) € influenciado por wséde de fatores que
podem ser divididos em categorias como: custosodireustos fixos e despesas gerais. Os
custos diretos levam em consideracdo as despesagegendem diretamente da taxa de
producdo. Alguns dos itens que contribuem paraosudiretos € a matéria-prima, as
utilidades, a operacao, dentre outros. O custo fi&o depende diretamente da taxa de
producdo e deve ser considerado mesmo se a opdaacd@derrompida, como exemplo

tem os impostos, seguros, depreciagdo, dentresolA despesas gerais sdo necessarias
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para manter o negdcio e consiste no custo adnatiigir despesas de vendas e na pesquisa
e desenvolvimento, dentre outros (PEREIRA et 80,72.

2.6.MATERIAS -PRIMAS UTILIZADAS NESTE ESTUDO

2.6.1.MACELA (ACHYROCLINE SATUREIOIDES)

A espécieAchyrocline satureioideda familia Asteraceae € uma planta nativa
da América do Sul, usada pela medicina populambearida pelo nome comum “macela”
gue cresce em extensas regifes da Argentina, dsil,Bd® Paraguai e do Uruguai
(ARREDONDO et al., 2004). A maior parte destas faarcresce em regides secas, sendo
gue, enquanto algumas apresentam extensas ardedrielicdo, outras se mostram mais
restritas a regides especificas (BROUSSALIS efl@Bg).

4 i

Figura 2.5. Flores de macela\¢hyrocline satureioid@AROMA CHA BRASIL, 2008).

A macela é uma fonte de 6leo essencial, principalende compostos como
limoneno, pineno, p-cimol e cariofileno. Suas inflorescéncias tambérmsspem
flavonoides (até 13 % do extrato), dos quais oadest € a quercetina (OFFICINALES,
2008).
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Nos ultimos anos, tem crescido o interesse por eiata devido as
propriedades medicinais atribuidas as suas infltéresas, que, segundo o uso popular,
seria eficiente no tratamento de asma e bronqbiéey como muito utilizadas em
enchimento de almofadas e travesseiros, altametddas no mercado comercial.

Kadarian et al. (2002) associaram efeitos hepatefmes daA. satureioidesis
suas propriedades antioxidantes, uma vez que #dites exdgenos podem neutralizar os
efeitos prejudiciais do estresse oxidativo, coapdwacom sistemas naturais como
glutationa, tocoferéis ou enzimas protetoras.

Broussalis et al. (198&nalisaram quatro espécies do gérchyroclineem
relagdo ao seu conteudo de flavondides, flavoriasprionas e acido caféico. Para a
espécieA. satureioidesforam encontrados os compostos fendlicos quegsetitido
caféico, acido clorogénico, acido isoclorogénictreenutros. E importante relatar qué.a
satureioide® a espécie mais estudada do géAefyrocline

Efeitos potenciais desses flavondides em humarargneais sédo relatados na
literatura como: antialérgico, anticarcinogénico, ntidiabético, antidiarréico,
antihepatotoxico, antiinflamatério, antiespasmogdiemtiulcerativo e antiviral para a
qguercetina (CARLO et al., 1999, FORMICA e REGELSOMNI95), antialérgico,
antiasmatico, antiinflamatoério e antitumoral parataolina (CARLO et al., 1999; UEDA
et al., 2002; DAS et al., 2003; UEDA et al., 20@3)antiviral para a metilquercetina
(FORMICA e REGELSON, 1995).

De Souza et al. (2002) estudaram a determinacanotitpitva e qualitativa
através da cromatografia liquida do flavondide ceiima daA. satureioideslevido a suas
propriedades antioxidantes, antiinflamatérias, -alugrativas, antihepatotéxicas e
antiespasmaodicas. Também foi estudado a luteomminayas atividades antiplaquetarias e
vasodilatatérias e quercetina 3-metil-éter devidoaatividade antiviral.

Segundo Dickel et al. (2007), a espécie ainda pxdar relacionada a um
potencial regulador dos niveis de glicose no san@ugliucci e Menini (2002) estudaram
o efeito de extratos aquosos Alesatureoidesia oxidacao das lipoproteinas humanas de
baixa densidade (LDL) encontrando efeitos signiifice do extrato em experimentos

vitro.
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2.6.2.PITANGA (EUGENIA UNIFLORA)

A pitanga Eugenia unifloral.) da familia Myrtaceaé nativa desde o centro
do Brasil até o Norte da Argentina, embora atuatmesteja distribuida também em vérias
outras partes do mundo (DONADIO et al., 2002). Tamlzultivada na América Central,
nas Antilhas, na Flérida, na Califérnia, nas ilk@vai, na China Meridional, no Ceildo, na
Argélia, na Tunisia e até no Sul da Franca, aptasda boa capacidade de adaptacao e
facil cultivo.

No que concerne a producdo e comercializacao wla, fndo se dispde de
dados oficiais, tanto no Brasil quanto fora, ncaetd estima-se que o Brasil seja o maior
produtor mundial. Os maiores plantios estao loadhz no Estado de Pernambuco, onde
uma regido possui cerca de 300 ha cultivados (BERZRt al., 2000). Estima-se que a
producdo anual de pitanga em escala comercial ted&slo Pernambuco esteja entre
1.300 a 1.700 ton/ano (SILVA, 2006).

Figura 2.6. Folhas da pitangd(genia uniflora (FLICKR, 2008).

Na industria alimentar brasileira, a pitanga foades na maior parte para
produzir suco, que tem potencial econémico eledalado ao apelo ao consumidor, com
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concentragdes elevadas de compostos antioxidaatescomo antocianinas, flavonois e
carotendides (DE LIMA et al., 2005).

Segundo Vizotto (2006Jjpram as folhas da pitanga que primeiro despertaram
0 interessalos pesquisadores quanto a identificacdo de coogpagstiimicos e estudo da
atividade fisiologica provavelmente, por terem sido utilizadas por ocugmpo na
medicina popular.

A Eugenia unifloraesta registrada entre milhares de espécies maidicin
nativas em banco de patentes (banco ISI e bancONERNR), como 25 espécies e 228
géneros no ISl e 1 espécie e 75 géneros no DERWENBs foram registradas sobre
diversas bioatividades e processos, como exempludor dep-glucosidase e diabetes
(SENS, 2002).

Sua composicdo (em média 77 % de polpa e 23 % mende) é rica em
calcio, fosforo, flavondides, carotendides e vitaasi C, indicando seu elevado poder
antioxidante (VIZZOTO, 2006).

Com relagcédo as conhecidas atividades terapéutecgstahgueira, suas folhas
tém sido referenciadas como eficientes no tratameet diversas enfermidades como
febre, doencas estomacais, hipertensdo, obesiGdMEDA-HIRSCHMANN et al.,
1987; WEYERSTAHL et al.,, 1988), digestiva, reumatis (ALICE et al., 1991) e
bronquite (RIVERA e OBON, 1995), além de sua com@da atividade calmante
(GRAINGER, 1996) e antiinflamatéria (SCHAPOVAL dt,&994). Em varios estudos,
ainda com as folhas da pitangueira, foi observadaicio da digestdo de acucares e
gorduras, reduzindo a absorcdo gastrintestinatsesitrientes, o que pode ser eficiente no
tratamento de diabetes e obesidade (ARAI et a889)19

O oleo essencial derivado desta planta vem senifigadb na medicina
popular para tratar desarranjos intestinais, ertqugure o cha feito das folhas € empregado
contra febre e reumatismo. Tem sido ainda repoiaeoo 6leo essencial obtido das folhas
da pitangueira exibe atividade antimicrobiana aiitactérias gram-positivas e atividade
antifungica (EL-SHABRAWY, 1995).

Segundo Oliveira et al. (2005), os monoterpenosnfaparte da constituicao

dos 6leos essenciais presentes nas frutas, t@m®p-ocimeno,cis-ocimeno,-ocimeno
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isbmero eB-pineno, além de muitos outros que também fazene @i constituicdo dos
Oleos essenciais das folhas e que, portanto, posasienesmas propriedades terapéuticas.

Andlises fitoquimicas das folhas de pitangueiratracsm a presenca de acido
galico, sisterol e triterpenoés folhas também sao ricas em 0leos essenciai®rmbmt
citronelol, geraniol, cineol e sesquiterpenos ogigjtem mostrado apresentar atividades
antimicrobianas (ADEBAJO et al., 1989). Os sesgpéros oxigenados, selina-1,3,5(11)-
trien-8-ona, oxidoselina-1,3,7(11)-trien-8-ona Rui@nodieno, representam mais de 50 %
do oleo essencial das folhas de pitanga. O pé&dijdimico da espécie inclui a presenca
nas folhas de compostos fendlicos, flavondidescdantocianidina, e esterdides e/ou
triterpendides (BANDONI et al., 1972). O dleo essahtem acidos graxos, fenoig;
pineno, limoneno, cineol, pulegona, canfora e catgsosesquiterpenos.

O oleo essencial da pitanga, extraido da parteaEelanta por destilacédo, é
também conhecido como "Surinam Cherry" e "Brazillzherry”, com rendimento de 0,74
a 1,8 %. O 6leo apresenta propriedades adstrirggentedor agradavel, sendo utilizado
atualmente na fabricacdo de sabonetes, desodoran@dsos corporais por promover
sensacao de frescor (FERQUIMA, 2006).

May et al. (2007)estudaram os efeitos dos tratamentos de pds-alheit
(trituracdo e congelamento) da parte aérea daquitara (galhos e folhas) apresentam
sobre o rendimento de seu 6leo essencial e coacluque a maior concentragdo de dleo
essencial esta contido na folha e que a triturdgéiorece o aumento no teor de 0leo
extraido na destilacdo e o congelamento das fol@a® uma pratica recomendavel.

Weyerstahl et al(1988) estudaram a composi¢cdo do 6leo essencifalltus
de Eugeni uniflora obtendo rendimento de 1%, como um éleo amarelgudl cariofileno
(5,7 %), furanodieno (24 %), germacreno B (5,8 8¢)ina-1,3,7(11)-trien-8-ona (17 %) e
oxidoselina-1,3,7(11)-trien-8-ona (14 %) sdo os ponentes majoritarios.

Ogunwande et al. (200®ncontraram no Oleo volatil das folhas 19,7 % de
curzereno, 17,8 % de selina-1,3,7(11)-trien-8-a&9 % de atractilona e 9,6 % de
furanodieno e nos frutos, 27,5 % de germacron@ %9de selina-1,3,7(11)-trien-8-ona,
11,3 % de curzereno and 11 % de oxidoselina-1,B)4(len-8-ona. Segundo os autores, o0

O0leo essencial da fruta de pitanga exibiu uma fatwidade contra a bactéria
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Staphylococcus aureusenquanto que o 6leo da folha mostrou-se eficaatraoo
crescimento d@acillus cereusOliveira et al. (2005) detectaram no 6leo volddl fruto
36,2 % deB-ocimeno, 13,4 % do isbmepsocimeno e 10,3 % d&pineno.

Maia et al. (1999) obtiveram 1,8 % em Oleo essénaidtido por
hidrodestilacéo, de folhas e ramosHEleggenia unifloa, da cidade de Belém, no Para, do
qual germacreno (32,8 %), germacreno B (15,6 %)reeaeno (30,0 %) foram isolados
como componentes mais abundantes.

Peixoto et al. (2007) estudaram a composicao datestdas folhas de pitanga
usando a extragdo supercritica Foram testadawliésr condicdes de temperatura (313 K,
323 K e 333 K) e pressao (10, 15, 20, 250 e 30 Mijtendo-se vazao constante, e 0s
resultados foram comparados com dados de literatiea extratos obtidos por
hidrodestilacdo. O maximo rendimento obtido foingkaa temperatura de 333 K e presséo
de 30 MPa. No extrato volatil, o0 componente ma&oiatfoi o 3-hexen-1-ol (31,23 %) e no

extrato, 0 componente néo identificadgl;0,0, com (52,58 %).

31






Material e Métodos

CAPITULO 3- MATERIALE METODOS

3.1.ETAPA DE SIMULACAO

3.1.1.AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O PROCE SSO DE
EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO (LPSE- Low PRESSURE

SOLVENT EXTRACTION ) PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Inicialmente realizou-se uma avaliagdo quanto aadpde de reproducdo do
processo LPSE por percolagéo a nivel laboratooial dados de literatura para o gengibre
(Zingiber officinalg¢ através do simulador. Na proxima etapa foi radliz o estudo do
aumento de escala utilizando a macéahfrocline satureioidgsa fim de estimar os
custos envolvidos para no processo a nivel indlisths dados e os procedimentos
utilizados para a validagao do processo em esahtadtorial se encontram no apéndice
(secéo 7).

Foram avaliados economicamente dois processostde;@& com solvente a
baixa presséo: percolacdo e tanque agitado. Tre¢ame dois processos utilizados
industrialmente, entretanto se diferenciam ndo stenem questdo de processo, mas
também em rendimento.

O estudo do aumento de escala e a estimativa de dasmanufatura para
LPSE em tanque agitado se baseou em dados expaisehtidos por Takeuchi et al.
(2009) e Rakotondramasy-Rabesiaka et al. (2007¢. fifecesso consiste basicamente em
colocar uma massa conhecida da matriz vegetalisemgida em um volume conhecido
de solvente de extracdo dentro de um tanque agitado

Por outro lado, para o processo de extracao LP$Bpgmolacdo, o estudo
baseou-se no principio do processo em que a madgetal € inserida previamente no
extrator antes da passagem do solvente, formarsdimaum leito fixo pelo qual o
solvente passa varias vezes.

Diante deste quadro, para o estudo do aumento aitaedestes processos,
foram selecionadas as condi¢cfes de extracao essigad Takeuchi (2008) e Takeuchi et

al. (2009) para macel&¢hyrocline satureioidgs
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3.1.2. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA DO PROCESSO LPSE (Low
PRESSURESOLVENT EXTRACTION ) POR PERCOLAGAO

Tendo como base o0 procedimento descrito para esltaaratorial,
desenvolveu-se um fluxograma do processo como attwstra Figura 3.1.

O processo apresentado consiste de dois extratoresanque para recepgao
da solucdo de extrato, trés bombas, um evaporadorgondensador e um tanque para
estoque do solvente a ser reciclado. A escolhagdip@mento depende do material a ser
processado, componente a ser extraido e o custo.

A presenca de um segundo extrator no processo @em &inalidade simular
um processo continuo, isto €, enquanto um extregtiver operando, 0 outro extrator
sofrera o processo de limpeza e recarga de mat@n@, comecando a operar apenas
quando o primeiro termina. E preciso que o tempdutacio deste processo seja menor
ou igual ao tempo de extracdo do primeiro extrator.

Segundo o proposto por Rosa e Meireles (2005) &g, no aumento de
escala do processo LPSE por percolacéo, foi camsideque a unidade de extracdo em
escala industrial tem um desempenho igual a unidadescala laboratorial, desta forma,
foram mantidas constantes a densidade do leitorepmr¢do entre a massa de solvente e a
massa de solido (v:m). O tempo de extragdo e ameamdo foram mantidos constantes.

A relacdo S/F é considerada uma variavel fundarhgondo relacionada a
aspectos econdémicos, as relacdes elevadas dessamiam um alto consumo de solvente,
fazendo com que o custo do processo fique diret@mehacionado com consumo de
solvente e a remocdo deste caso necessario. Dmsta,fa relagdo € uma variavel
importante para obtencdo do composto de interesege determinacdo da quantidade de
solvente utilizada. Foram realizados estudos pam@eatos de escala para extratores com
capacidade de 50 L, 100 L e 300 L.

34



Solvente 1@ e By
MP- 1 ——————— r
5108 Q 3107
| Centifuga 1/ PM-103 P2 § H¥-A05-1032
g Bomba 1 o113 i l 5108
Extrator 1 /4102 Condenszdor R
Extratar 1 P N b
Rezidun 1 L £ }5
N e 5105 P} i
i h? Centrifuga 3 f PW-104 P31 EV-101 Tanque 4/V-103
p ><> Bomba 3 Evaporadaor Solv. reciclado

Extrata

Solvente 2 & )
ohvents 2 Py W Tanque 3 £V-101
MP-2 #———————
(5-112 Solugdo Extrato

|" Centitfuga 2 f PM-10[
5114

P e
=il Bomba 2
Exdrator 2 /4104

Extrator 2 Residun 2

Figura 3.1. Fluxograma do processo LPSE por percolacdo emaeischlstrial montado no simulador SuperPro Désign
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3.1.2.1. CONDICOES DE EXTRACAO

Para o célculo do balanco de massa, os dados fatamentes as melhores
condicbes de rendimento obtidas por Takeuchi (2@@8&plvente da extracéo utilizado foi
o etanol, razao de solvente para massa de alindentke;20:1 (v:m) e rendimento de 6,4 %
em 3 horas. A densidade aparente da matéria-prima52 kg/mi foi obtida

experimentalmente, devido a auséncia deste dali@rzura.

3.1.2.2 PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DO PROCESSO

Seguindo a metodologia de inicializacdosidtwaredescrita para 0 processo
LPSE em escala laboratorial, foram adicionados o equipamentos e as operacdes
unitarias com suas respectivas condi¢des de omeraca

As operac0es inseridas nos extratores foram:

- “Pull-in-1" e “Pull-in-2"; compostos pelas corrent&Solvente 1”,“Solvente
27, "MP-1" e “MP-2’ na entrada de cada extrator;

- “Split-1"; representam as corrent&s-109” e“S-112" de saida do extrator e
entrada na bomba;

- “Transfer in-1I sdo as correntesS-113" e “S-114" de recirculacdo do
solvente;

- “Extract-I' corresponde as corrent&sS-101" e “S-102” de saida do extrato
referente a fase leveTbp phas®;

- “Transfer out-2 corresponde as correntes‘@Residuo 1”e “Residuo 2”.

Para o tanque de recepcao do exttaenque/V-101", foram adicionadas as
seguintes operacgOesTransfer in-I que corresponde a corrert8-101" na entrada do
tanque; Transfer in-2 que corresponde a correrit®-102” também de entrada“Split-

1" que corresponde a correfig105".

No evaporador“EV-101" foi selecionada a operacatEvaporate-1”

considerando que todo etanol e agua existente ocegso sdo evaporados, estes séo

representados pela correfi® 107’ possibilitando a separacao do extrato desejado
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O processo de separagdo das fases no conderiBagibtX-101" referente a
operagdd'Condense-1"foi selecionado pelo usuériGet by User” considerando que 90
% de etanol e 100 % de agua sédo condensados. @ns@md corresponde ao material
recuperado que sera utilizado para reciclo e coorege a correntts-103".

As operagOes correspondentes ao tanque de estegsel@nte recuperado
sdo: ‘Transfer in-1 referente a correntéS-103”, “Store-1” em que 0 solvente sera
estocado eSplit-1" referente a corrente “S-108" de reciclo do soteenPara as bombas
apenas a operacadBump-1" é necessaria.

Critérios diferentes para dimensionamento dos emugmtos e determinacao
dos custos totais de producdo foram tomados basewmdodiferentes escalas de processo
estudadas. Abaixo estdo discriminadas as variadgitadas para cada estudo de aumento

de escala realizado.
3.1.2.3 EQUIPAMENTOS

3.1.2.3.1DIMENSAO

O simulador SuperPro Desigfiepermite que o operador selecione os
equipamentos ja existentes em seu banco de dasios @amo seus fabricantes e tipo de
material utilizado. Para isto ele exige uma aliragéid eficiente e sintética de seu banco de
dados com modelos apropriados e informacgdes reasus fabricantes. Em se tratando de
termos de dados relacionados ao equipamento ageaasdimensfes foram fornecidas
pelo simulador, este prevé um volume maximo de acép correspondente a 90 % de sua
capacidade, assim tanto os extratores quanto qedarde solucdo de extrato e reciclo de
solvente terdo sua capacidade pouco maior qualbedstida para aumento de escala.

As dimensdes fornecidas pelo simulador dos tangssisn como poténcia da

bomba e area dos condensadores e evaporadoresg&sentadas no Capitulo 4
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3.1.2.3.2CuUsT0S

O softwarepermite que o usuario especifique custos de eméptos de varios
modos: i) como atribuir custo fixo ou custo ajustadl inflacdo referente a um ano
qualquer; ii) especificar parametros de custo teocdlmo base um modelo interno de
calculo dosoftwareou; iii) utilizar o modelo de calculo de custo dmprio software
Portanto, para alguns equipamentaofiwarendo varia o valor do custo calculado, sendo
este 0 mesmo para diferentes capacidades, assim @acalculo de custos dos
equipamentos utilizados na unidade de processmfooasiderados diferentes métodos.

Baseando-se nos dois tanques e dois extratoresvales no processo da
Figura 3.1, seus custos foram estimados de acanricos dados apresentados no apéndice
A do livro Analysis, Synthesis and Design of Chemical Prosess®ito por Turton et al.
(2003). Os valores obtidos foram corrigidos com fatoresaparressdo de operagcao e
material de construcdo, apresentados no mesmo iapén@omo as informacdes
relacionadas ao equipamento no livro referiam-sano de 2001, os valores foram
ajustados para inflacdo de acordo com o0 ano deérefia de 2005 no proprisoftware
através da opcaoEquipment Data” / “Purchase Cost” / “Cost EstimatioOptions” /
Set By User” e “For Reference Year 2005”.

O mesmo procedimento foi adotado para calculo déoado evaporador. No
caso do condensador e da bomba centrifuga, ngmésivel utilizar a mesma referéncia
bibliogréfica.

Para bomba centrifuga foi utilizado o livRlant Design and Economics for
Chemical Engineersescrito por Peters et al. (2003) como uma refesébibliografica
alternativa. O valor foi calculado de acordo corfigara 12-23 do livro de Peters et al.
(2003), usando os valores de correcdo para pressde material. Para o custo do
condensador, foi utilizado o valor fornecido petdgrio software.

Os custos dos equipamentos utilizados estdo apagesma Tabela 3.1.
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Tabela 3.1.Preco dos equipamentos inseridos no SuperPro m@sigara LPSE por
Percolacao.

Preco (US$)

Equipamentos Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 3.200 4.500 6.300
Tzinque 1 4.500 5.200 7.700
(Solucéo Extrato)
T
anque 1 4500 5200  7.700
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 3 2.000 2.000 2.400
Evaporador Mdltiplo Efeito 1 70.200 93.600 110.000

3.1.2.4 UTILIDADES

O simulador considera como utilidades: matéria-grimpoténcia, agua de
resfriamento e vapor e operador.

Toda demanda de utilidade e material requerido papaocesso referente a
cada aumento de escala e seus respectivos prégomekabela 3.2.

Os valores inseridos na Tabela 3.2 referentes a, agatricidade, agua de
resfriamento e vapor saturado estdo de acordo amtorT et al. (2003). Para matéria-
prima macela o preco esta de acordo com o utilipadd akeuchi et al. (2009). O custo de
operadores (3,00 US$/h) foi o mesmo descrito paaRoMeireles (2005).
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Tabela 3.2.Valor de material, utilidades e agentes inseriumSuperPro Designépara
todos os aumentos de escala.

Preco
Material (US$/kg) (US$/1000 kg) (US$/kwh)

Etanol 0,08 - -

Matéria-prima 12,00 - -

Agua 0,001 - -
Utilidades / Agentes

Eletricidade - - 0,06
Agua de resfriamento - 14,80 -
Vapor saturado - 16,22 -

* preco (US$/kg) correspondente a 10 % do vaat do solvente etanol.

1) MATERIA-PRIMA
Através domenuem ‘Tasks / “ Stream Classificatioh as correntes de entrada

do processo Solvente-1 “Solvente-2 "MP-1" e “MP-2") foram classificadas como
corrente de matéria-prima e o preco de compra épPara cada uma foi especificado
selecionando Set by usér A corrente de saida correspondente ao reciclsotiente S-
108’ e “Extratd’, foram classificadas como produtos do processap €aso do solvente
etanol a ser reciclado, foi considerado uma pesdd(® deste no processo, baseado no
estudo de Takeuchi et al. (2009). Assim, para gwemulador contabilizasse apenas a
quantidade de solvente requerido para reposicgoego de compra do solvente etanol
inserido foi de 10 % do valor real.

i) POTENCIA
A energia elétrica requerida pode ser definida psldrio e também calculada
pelo simulador para cada operacdo. Energias awsli@mbém podem ser inseridas para
cada operacao sem que estas sejam contabilizadedamgo de energia, apenas no calculo
da energia total consumida e no custo de operag@adh equipamento, esta foi inserida
selecionando cada equipamento erSection: Main Sectidn/ “Operating Cost
Adjustments/ “ Utilities”. O preco da energia elétri¢gdd S$/kwh) foi ajustado na mesma

opcéao e pode ser observado na Tabela 3.2.
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iii) AGUA DE RESFRIAMENTO E VAPOR
A demanda por agentes de transferéncia de calalcélada pelas operacdes

que executam o resfriamento e aquecimento. Utiigaauxiliares também podem ser
inseridas para cada operacdo da mesma maneira €deita para poténcia, ndo sendo
computados no balanco de calor, apenas no consotaodas utilidades e custos de
operacdo de cada equipamento. O preco (US$/1000d&g) utilidades foi inserido
selecionando smenuem ‘“Tasks$ / "Edit Other Resourc€es/ “Heat Transfer Agehte para
cada agente foi indicado o valor da temperaturand®da e saida no equipamento.

Tendo como base o estudo realizado por Takeuclal.e(2009), para o
evaporador, equipamento responsavel pela elimindgasolvente da solucao de extrato,
foi considerado que o vapor entra a uma temperdeid?23,15 K e de sai a 323,15 K. Para
o condensador, responsavel pela condensacdo da \dEposolvente originado do
evaporador, foi considerado que a agua de resfnmmentra em uma temperatura de
293,15 K e sai a 303,15 K.

Iv) OPERADORES
Algumas operagOes requerem operadores para seralizadas. Toda

especificacdo de quantidades destes foi inseritkciseando cada equipamento em
“Operation Datd / “Labor’. O custo do operador foi inserido er&dit’ / “Flowsheet
Options / “Labor’, portanto, o valor final estimado pelo simuladontabiliza juntamente
com o custo basico, os beneficios, supervisao, rastmdcdo, etc. Para os aumentos de
escala, o numero de operadores foi estimado ers 4cordo com o método descrito em
Peters et al. (2003).

3.1.2.5 AVALIACAO ECONOMICA

O SuperPro Designédetermina o célculo do capital, dos custos deamaer e
executa a andlise econbmica preliminar da avaljag@tabilidade da producédo e de
processos ambientais. Os calculos sdo executadoglgu usuario seleciona tarefas em
“Tasks / “Perform Economic Calculations”e os resultados dos calculos econémicos

podem ser vistos selecionandmenuem *View' / “Executive Summary
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O simulador gera trés tipos de relatorios de ag@ti;scondmica, o relatério de
avaliagdo econdmica tradicional, o relatério edmao de custo e o relatério da analise
do fluxo de caixa. O relatorio de avaliagdo ecomdnnclui a informacdo do custo de
investimento fixo, custos de operacéo, e analise@bilidade. Gimulador faz o uso de
fatores para gerar estimativas de determinado®guBtetos do investimento fixo, tais
como a instalagdo, tubulacdes, instrumentacdo, ©k. varios fatores podem ser
modificados pelo usuario por meio das janelas dogid em Edit’ / “ Flowsheet Optioris
/ “Section: Main sectidn/ “Capital Cost Adjustmeritssendo que estes fatores foram
fixados para todos os processos estudados.

O relatorio detalhado de custo inclui a informagdms custos que sé&o
associados com cada etapa da secdo e do procesBagdamma de processo (matérias-
primas, trabalho, materiais de consumo, utilidademutencéo, e tratamento/eliminacao).
Os resultados séo indicados em unidades multiplas €xemplo, US$/ano, US$/h ou
US$/batelada, US$/kg do produto, etc.). O relatdiaoanalise do fluxo de caixa inclui
dados relativos aos custos em funcéo do tempa@doa os anos do projeto, considerando
que a planta esteja 0 ano todo em operacdo e liassanna quantidade de capital
empregado, na perda com as despesas e no pagalodémanciamento, se for o caso.

Para o processo estudado, os fatores inseridos guetizse econ6mica do
projeto foram fundamentados na estimativa de and@és custo de Peters et al. (2003),
similares aos que o simulador utiliza, contendoasod@s consideracbes econdmicas
necessarias para se estimar o investimento fixgdsuiretos + indiretos + capital de giro)
e 0 custo total (custo de manufatura + despesamsyeaito produto para o0 projeto,
entretanto, as estimativas da pré-concepcao degsodém aproximadamente 20 % de
incerteza ou mais. Os custos previstos para a qréepcdo Sao propositalmente
enfatizados por causa de sua importancia em det@rma praticabilidade de um
investimento em comparacao com projetos alternstivo

Os parametros da avaliagdo econdmica para todmjetgprcomo o ano de
referéncia (analise) e construcdo, o periodo déamgcdo, tempo do projeto e a taxa de
inflacdo foram selecionados erkdit’ / “Flowsheet Optioris/ “Economic Evaluation

Parameters
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Foi considerado o ano de 2008 como referéncia désanum periodo de
construgdo de 8 meses e, com tempo de retorno dmdg) estima-se a vida util dos

equipamentos.

3.1.3. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA PARA O PROCESSO LPSE (Low
PRESSURESOLVENT EXTRACTION ) EM TANQUE AGITADO

Diante das caracteristicas do processo LPSE ptacag, este considera o
tanque estando preenchido com solvente de extegao contato com a matéria-prima, €
mantido sob agitacdo (leito agitado). Uma nova asedde processo foi montada no
simuladoro qual apresenta pequena mudanca em relacdo asspoodescrito na Figura
3.1. Neste caso, foram utilizados dois extratoresmn @gitadores mecanicos sem a
necessidade das bombas para percolacdo, manteéadque para recepcao da solucao de
extrato, um evaporador, um condensador e um tapquee estoque do solvente a ser
reciclado. O fluxograma do processo é mostrado igar& 3.2. Foi adotado 0 mesmo
critério para aumento de escala como descrito ianteznte para o processo LPSE por
percolacao, e testados os aumentos de escala tapalbéraxtratores com capacidade de 50
L, 100 L e 300 L.
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3.1.3.1.CONDICAO DE EXTRACAO

Para o calculo do balangco de massa, foram selatmsras dados referentes as
melhores condi¢cbes de rendimento obtidas por Téket@l. (2009). O solvente utilizado
foi 0 etanol, a razdo de solvente para massa ohertacdo de 25:1 (v:m) e rendimento de
3,9 %. A densidade real da matéria-prima foi deD14@nT; esta foi considerada ja que a
matéria-prima esta imersa no solvente no tanquatekt O tempo de extracdo foi de 1
hora.

3.1.3.2 PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DA UNIDADE

O novo processo foi preparado segundo a metodotiggimiciacdo dsoftware
adicionando os equipamentos e as operacoes segi@doms condicdes de extracao.

As operac0es inseridas nos extratores foram:

- “Pull-in-1" e “Pull-in-2"; representam as correntesolvente 1”, “solvente
27, "MP-1" e “MP-2’ na entrada de cada extrator;

- “Agitate-I; € a operacdo que representa a agitacdo da mxptéma e
solvente do tanque de extracao;

- “Extract-I' corresponde as corrent&sS-105" e “S-111" de saida do extrato
referente a fase leveTbp phas®;

- “Transfer out-1, representa as correntd®esiduo 1”e “Residuo 27

As operacdes referentes ao restante dos equipasrsidcas mesmas descritas
para processo LPSE por percolagéo (secéo 3.1.2).

Os diferentes critérios para dimensionamento doslipamentos e
determinacao dos custos totais de producao forarados baseados nas diferentes escalas
de processo estudadas. Abaixo estdo discriminadeari@veis adotadas para os extratores

de50L, 100 L e 300 L.
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3.1.3.3 EQUIPAMENTOS

Assim como para 0 processo LPSE por percolacaodimensdes dos
equipamentos utilizados foram fornecidas pelo sihoil SuperPro Desigrfetintelligen,
2001).

3.1.3.3.1CusTos

O procedimento utilizado para calculo dos custos elguipamentos também
foram os mesmos descritos para o processo LPSgepoolagéo (se¢édo 3.1.2). Entretanto,
para calculo de preco do agitador foi utilizado @ado descrito por Peters et al. (2003). O
valor foi calculado de acordo com a figura 12-43rdgeréncia usando os valores de

correcdo para pressao e de material. Os valor@s agtesentados na tabela 3.3.

Tabela 3.3.Preco dos equipamentos inseridos no SuperPro mesigara LPSE em
tanque agitado.

Preco (US$)

Equipamentos Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator + agitador 2 4.700 6.000 8.300
Taquue 1 3.200 4.500 6.300
(Solucéo Extrato)
T
anque 1 4.500 5.000 7.700
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.400 3.600 5.000
Evaporador Multiplo Efeito 1 106.000 124.000 207.000

3.1.3.4 UTILIDADES

Toda demanda de utilidade e materiais requeridos @grocesso referente a

cada aumento de escala e seus respectivos pregos si#esmos utilizados para o processo
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LPSE por percolacdo apresentados na Tabela 3.2.d3aoperadores 0 mesmo meétodo
descrito anteriormente foi utilizado, obtendo-setatal de 4 operadores.

3.1.3.5 AVALIACAO ECONOMICA

O procedimento tomado para céalculo de custos deepso LPSE por agitacao

foi 0 mesmo para processo de extracao por perenlaca

3.1.4.ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O
PROCESSO DE EXTRAGCAO SUPERCRITICA (SFE) ATRAVES DO SIMULADOR

SUPERPRO DESIGNER®

Para a estimativa do custo de manufatura via édragpercritica de extrato de
macela utilizando o simulador SuperPro Desifndoi utilizado o procedimento
desenvolvido por Prado (20880 processo validado pode ser empregado paraaestim
realizar avaliagdo econdmica de processos em dsdaistrial através de dados em escala
laboratorial.

O sistema apresentado na Figura 3.3 trata de ucegso semi-continuo, com
duas colunas de extracdo de 0,3 (B-1 e E-2), dois tanques para armazenamento de
solvente, um para armazenamento de, €D1) e outro para armazenamento do co-
solvente (T-2) seguido de duas bombas de altagwdss corrente de saida do solvente
CO, tem-se um banho de resfriamento operando a 263, I&isturador, tanquélash que
suporta alta pressédo, compressor para reciclo deeC@n destilador que separa o co-

solvente do extrato.

! Informagéo restrita fornecida pelo mestrando IMbrPrado: I. M. Prado. 2008. Relatério
Parcial de Atividades do Projeto PITE/FAPESP (260885-1) “Extracdo supercritica de substanciasaativ
de plantas nativas e exdticas: estudos comparativive escalas laboratorial e piloto”: subprojdis§ de
simulador no estudo de aumento de escala e viatdiceconbémica do processo de extracdo superatéica

produtos naturais”
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A unidade de processo desenvolvida considera dohsas de extragao,
operando de forma que enquanto uma esta em operacdotra é despressurizada, a
matéria-prima esgotada é descarregada, a coluneng@,|l a matéria-prima fresca €
alimentada e a coluna é pressurizada.

A etapa de separacdo foi considerada como sentipadaem tanquéash
ndo-ideal; e que o fenémeno de equilibrio de fasee ser descrito pela equacado de Peng-
Robson (1976), de acordo com o estudo realizadd gkeuchi et al. (2008) no simulador
SuperPro Design@r Para o tanquélash, foram estudadas duas condices de pressdo (3
MPa e 4 MPa) e quatro temperaturas (298, 303, 318) operando de forma isotérmica
afim de se obter uma menor perda de extrato n&merde CQ na corrente de extrato
(fase leve) e menor perda de £fase pesada) durante a etapa de separacao.

Os dados utilizados para estimativa de calculoustocde manufatura para a
macela foram selecionados a partir dos experimeaetdizados por Takeuchi (2008)e
estudou os processos de extracdo com solventaafraissdo e extragdo supercritica.

Para a selecdo das condicbes a serem usadas ressmodoi avaliado o
rendimento obtido em quercetina, composto de isser@o extrato de macela. Portanto, o
tempo da extracdo do processo foi estudado, sestdofaor fundamental para avaliar a
rentabilidade do processo. Diante disso, pararaizdagdo do processo, Takeuchi (2008)
determinou os parametros do processo e concluivagyeercetina era obtida em maior
quantidade durante o periodo de taxa de extrag@&iarte, i.e., 0 tempo de ciclo é igual ao
parametrodggr descrito anteriormente (secao 2.2.1.3).

Foi considerado um aumento de escala de 300 mL3rd., considerando a
mesma densidade aparente do leito para a escalatatal e industrial, mesmo tempo de
extracdo e 0 mesmo rendimento em escala labodategaa relacdo entre a massa de
matéria-prima utilizada na alimentacdo do extrggela massa de solvente for mantida
constante. O total de matéria-prima utilizada ecalesindustrial por extrator foi de 35 kg,
12,3 kg de co-solvente etanol e 62 kg de solver®s. Estes valores foram obtidos
considerando que o processo desenvolvido constioideextratores operando de forma

semi-continua com tempo de extracdo de 109 min.
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Para célculo dos custos envolvidos, o preco estinda equipamento da
unidade de extrac&o industrial para a unidade de ®® L foi de US$ 1.500.000,00
(inclusos os custos de instalacdo da planta).

O custo de matéria-prima envolve o custo do matgegetal (macela) e o
custo do CQ@de reposicao (referente ao solvente perdido duaptecesso) e co-solvente,
guando houver. O custo de mao-de-obra inserido imulador foi de US$ 3,00/h
considerando um total de trés operadores no process

O custo de utilidades foi estimado pstaitwarede acordo com as necessidades
de cada etapa do processo como: gastos com epé#fgiaa, Agua refrigerada utilizada no
condensador, vapor utilizado para aquecer o taflgsh e o trocador de calor. Para o
banho de resfriamento, uma solugcéo de giiClselecionada como fluido refrigerante de
modo a manter uma temperatura de 263,15 K comgo @&lecionado no banco de dados
do prépriosoftware.

Na Tabela 3.4 estdo especificadas as variaveisratesso utilizadas para o
aumento de escala de 300 L referente ao processautizando osimuladorSuperPro

Designef.

Z Informacao pessoal fornecida por M. A. A. Meireleste valor representa o investimento fixo

médio considerando fabricantes de equipamentosidipk, EUA e China.
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Tabela 3.4.Dados utilizados para calculo de custo de manwaialo simulador.

Unidade industrial

Depreciacao

Temperatura de extragao (K)

Presséo de extragcéo (MPa)

Tempo (min)

Rendimento

Proporcao C@ etanol (m:m)

Densidade aparente (kgim

Vazéao de CQ(kg/s)

Vazéo de etanol (kg/s)

Custo de CQ(US$/kQ)

Custo da matéria-prima (US$/kg)
Custo agua esfriamento (US$/1000 kg)
Custo do vapor saturado (US$/1000 kg)
Custo da energia elétrica (US$/kWh)
Operador (US$/hora)

2 extratores de 0,3(1.500.000,00)

10% /ano
318,15
20
109
2,5 %
5,12
116
8,6062 x 18
1,6883 x°.0
0,10
12,00
14,80
16,22
6,00 / kWh
3,00
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3.2.ETAPA EXPERIMENTAL

3.2.1. MATERIA -PRIMA

As folhas secas de pitang&ugenia uniflord utilizadas nos experimentos
foram fornecidas pela empresa CENTROFLORA (BotycaR). A amostra foi moida em
moinho de facas (Marconi, modelo MA 340, Piracica®R) e fracionada com o uso do
jogo de peneiras Tyler (W.S. Tyler, EUA) de 16, 23, 48 e 80 mesh, posicionado em um
vibrador magnético (Bertel, Sdo Paulo, SP) e deiyaat 15 minutos no indicador 10. Cada
fracdo da amostra foi pesada em balanca semiiaagMarte, AS200, £0,01g, Alemanha),
acondicionadas em sacos plasticos e armazenadeeererf doméstico (Metalfrio, HC-4,
Séao Paulo, SP) a 263,15 K.

3.2.2.CARACTERIZACAO DA MATERIA -PRIMA

3.2.2.1. UMIDADE

A umidade da matéria-prima foi determinada pelooaétde destilagdo com
solvente imiscivel xilol (Jacobs, 1973). Métodoeestcomendado para produtos que
contém oOleo volatil. A unidade experimental utitiaapara a determinacdo da umidade é
mostrada na Figura 3.4

O sistema é constituido por: (1) manta de aquedomeom controlador de
voltagem (Fisaton, modelo 102, Sado Paulo, SP)pbé&¥§o de vidro de fundo redondo de
250 mL; (3) condensador e (4) tudo coletor graduqade recebe a agua evaporada da
amostra.

Para a determinacédo que foi realizada em duplitai@n utilizados 25 x 15
kg do material moido e 100 mL de xilol (P.A., Eaipblote 17463, Sdo Paulo, SP) em balédo
de 250 mL. O sistema foi levado a ebulicdo com lmuxia manta de aquecimento e
mantido sob refluxo por 1,5 h. Apos o resfriamemiediu-se o volume de agua no tudo

coletor.
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Figura 3.4. Unidade experimental para determina¢do da umidade.

A umidade do material, expressa em porcentagem lase Umida) foi

calculada pela Equagéo 3.1:

U= ( VHZO'pHZO

mamostra

)xlOO

Onde:
U: umidade;
Vy,0: volume de agua extraida na amostrd);(m

p u,0: densidade da agua (kghm

Mamostra: Massa da amostra (kg).
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3.2.2.2 DENSIDADE APARENTE, DENSIDADE REAL E POROSIDADE

A densidade aparente,) foi calculada usando-se o volume total da célela d

extracdo e a massa total de folhas de pitangas@@epara empacoté-la (Equacgéo 3.2).
d, =" (3.2)
a — V .

Onde:m = massa de matéria-prima seca e mdida,volume;d , = densidade aparente.
A densidade red| d,- ) das particulas foi determinada por picnometria gés

hélio na Central Analitica do Instituto de quimida Unicamp. A porosidade) foi

calculada com as densidades aparente e real (Eg8a)a

e=1—— (3.3)

3.2.3.OBTENCAO DOS EXTRATOS

Neste trabalho foram utilizadas duas unidades degdo SFE do LASEFI-
Laboratério de Tecnologia Supercritica: Extracdoacionamento e Identificacdo de
extratos vegetaidlo sistema Spe-ed (Applied Separations, modelo,7Alfdntown, EUA)
foi determinada a cinética de extracdo de refeaénei na unidade piloto com dois
extratores de 5 L (2x5L) (Thar Technologies, Puitgh, EUA) foi realizado o aumento de
escala.

3.2.3.1.UNIDADE SPE-ED

A Figura 3.5apresenta a unidade de extracdo supercritica Si@-Bde a

Figura 3.6 apresenta o esquema da unidade.
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Figura 3.5. Unidade de extracdo supercritica Spe-ed SFE

W1
B

L W

B | |

"/
CC —cilindro de C® Valvulas
BT — banho termostético V1 - saida do cilindro de GO
BB — bomba V2 — entrada do extrator
LE — leito de extragcdo V3 — saida do extrator
FC — frasco de coleta do extrato V4 — micrométrica (controle de vazao)

RM — rotametro

Figura 3.6. Diagrama da unidade SFE Spe-ed (VASCONCELLOS, 007
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O CO (CC) (99,0% de pureza, Gama Gases Industriais,pas SP) é
resfriado a 263,15 K em banho termostatico (BT)r@dai, modelo M - 184, Campinas,
SP) com etileno glicol e agua para garantir quadgido de carbono esteja no estado
liquido ao alcancar a bomba evitando a cavitacamekma. O sistema de pressurizacao é
formado por uma bomba pneumética (BB), onde ¢ @&friado € comprimido através da
bomba. O solvente passa entéo por um leito degé@xtr@d E), instalado dentro de um forno
com aquecimento elétrico. A temperatura do processuonitorada por um termopar
colocado na parede externa do extrator, sendo spaetemperatura é considerada ser a
mesma no interior do extrator. A mistura solventesotuto € expandida até pressao
ambiente em uma valvula micrométrica (V4). A valvué aquecida para evitar o
congelamento devido ao efeito Joule-Thompson, eenagexpansao altera as propriedades
do dioxido de carbono, reduzindo drasticamente labdmlade do soluto no mesmo. O
extrato é coletado em frasco de vidro, o dioxidacadono passa pelo rotametro (RM) e

depois por um totalizador de vazao e é entao lifwepara o meio-ambiente externo.

3.2.3.2 DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO

Para a determinacdo da cinética de extracao, il@ada uma célula de 300 mL
(Thar Designs, Pittsburgh, PA, USA) cujas dimens#s0,1286 m de altura e 0,0545 m
de diametro. Na base da célula foi depositada waneda de 1a de vidro. A amostra foi
acondicionada na célula através de pequenas afkjeotmpacotadas com a ajuda de um
bastéo cilindrico para se evitar a formacao de mlaosi preferenciais. Outra camada de la
de vidro foi depositada no final do leito.

Foram realizados trés ensaios para a determinagacinética de extracdo. No
primeiro ensaio utilizou-se uma coluna de vidro aogpada com o adsorvente Porapak Q
(80/100 mesh, Lote 160, Supelco, Bellefonte, EUpdkicionada posteriormente a saida de
CO, do frasco coletor para funcionar como um sisteraaadsor¢cdo para captura de
compostos volateis provenientes do extrato querfadeser arrastados juntamente com o
dioxido de carbono através da tubulacdo de saidi@sico coletor.
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O segundo e o terceiro ensaios para determinacamndaca de extracdo foram
realizados sem a coluna de adsorcdo, portantopdesivel observar a diferenca de

rendimento com e sem o uso da coluna.

3.2.3.3. DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO COM COLUNA DE
ADSORCAO

No ensaio utilizando a coluna de adsorcao, a callenaxtracdo foi preenchida
com 120 g de matéria-prima, que resultou em umaidade aparente igual a 414 ki/m
Apés a pressurizacdo e um periodo estatico de BQ anCQ foi admitido no sistema a
uma vazdo de 6,3 xFPkg/s. A temperatura da valvula micrométrica (Vi) rhantida em
353,15 K

O banho de resfriamento termostatico foi ajustadma temperatura de 263,15
K. Com todas as valvulas fechadas, a célula foplada ao equipamento Spe-ed SFE. A
temperatura de operacao foi ajusta para 333,19 ika&sco coletor, previamente tarado, foi
posicionado na saida do extrator e parcialmenteridts em banho de gelo. A coluna de
captura de volateis foi acoplada na mangueira st CQ. Quando o forno atingiu a
temperatura de operacao, abriu-se a valvula dodedide didéxido de carbono e a pressédo
foi ajustada para 30 MPa. Entédo, foi aberta a Valde entrada de GG o sistema foi
deixado em periodo estatico durante 20 minutos, eofmalidade de permitir que as
condicdes do leito fossem homogéneas. Para o idécextracdo, a valvula de saida de,CO
foi aberta, para o controle da vazéao utilizou-s&laula micrométrica e para sua medida
um rotametro, mantendo-a constante durante todocegimento.

Em intervalos de tempos pré-determinados, o frasietor e a coluna de
adsorcao previamente pesada foram substituidosytars. Os ensaios foram realizados a
uma pressao de 30 MPa e 333,15 K baseados nosdiaé@sxoto et al. (2007).

Apoés o término da etapa de extracdo e despresg@miza linha de saida do
sistema passou por uma limpeza com etanol (Edite 17636, S&o Paulo, SP), a mistura
coletada foi posteriormente levada ao evaporadw@tivo para eliminacdo do etanol e

quantificacdo da massa de extrato retida nas toiesada unidade de extracao.

58



Material e Métodos

3.2.3.4. DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO SEM COLUNA DE
ADSORCAO

O procedimento adotado para a determinacdo daic@néé extracdo sem a
coluna de adsorcdo foi o mesmo discutido anterintepeexcetuando-se a presencga da
coluna de captura de volateis. Para os dois engamggicos realizados a coluna foi
preenchida com 120 g de matéria-prima e a densigaalente do leito foi mantida em 414
kg/m’. Da mesma maneira que para o primeiro caso, apesaurizacdo e um periodo
estatico de 20 min, o GCloi admitido no sistema a uma vazdo de 6,3 X k@/s. A
temperatura da valvula micrométrica foi mantida 38,15 K com as mesmas condi¢ces
de operacao anteriormente utilizadas. Para a Gttin&ica foi utilizada uma vazao de 8,82
x 10° kg/s.

3.2.3.5UNIDADE PILOTO (2% 5L)

O aumento de escala foi realizado na unidade P{{ét@ar Technologies,
modelo SFE-2X5LLF-2-FMC, Pittsburgh, EUA), apresela na Figura 3.7, atualmente
instalada no LASEFI e adquirida no ambito do pmjetTE-FAPESP (05/60485-1)Na

Figura 3.8 encontra-se o fluxograma da unidadexttago.

% O estudo de aumento de escala esta sendo desdovoedta doutoranda Juliana M. do Prado
dentro do escopo do projeto PITE. Como a pitangaufoa das plantas do projeto selecionadas pela
Centroflora para o estudo de aumento de escaka,esttdo foi realizado em conjunto com a doutoranda
Juliana M. do Prado.
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Figura 3.7.Unidade piloto 2 x 5L do LASEFI.

O sistema da Figura 3énsiste em dois extratores com volume de 5L cada,
envoltos por uma manta de aquecimento de 2000 Wbthncia. Os extratores operam de
forma alternada simulando um processo continugnassquanto um extrator esta em uso,
0 outro extrator passa pelo processo de despressioj retirada da matriz vegetal,
empacotamento e pressurizagéo. O sistema possuibduzbas: B1 (bomba de @Ocom
capacidade méxima de bombeamento de 200 g/min, ¢o@Bba de co-solvente), com
capacidade maxima de 50 g/min. O £®resfriado (previamente a entrada em B1l) a
263,15 K em banho com etileno glicol e agua, e eguisla passa por um medidor de
vaz&o. Quando se utiliza co-solvente, este é nadtuao CQ@no misturador estatico (ME).
Apos a passagem pela bomba, a mistura de+C€d-solvente (quando este for utilizado) €
entdo aquecida no trocador de calor (TC) até a dmmtyra de operacdao antes de sua
entrada no extrator. A matéria-prima encontra-spa@otada dentro do extrator em célula
denylonde abertura 80 mesh (abertura 0,177 mm) e mesmassbes do extrator. Apos a
passagem pelo extrator o sistema solvente + extesisa pelos trés separadores que estdo
conectados em série, 0s quais podem ser operadddezentes temperaturas e pressdes de
operacdo, com o objetivo de haver uma separacéorieda.
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Todo o sistema de controle de presséo, vazdo eetampa € automatizado,
com excecdo das valvulas V8, V9 e V10. A valvultomadtica (VA) € responsavel pelo
controle de pressdo do sistema, enquanto as boBibasB2 controlam a vazao, e um
sistema de termopares controla as temperaturasosTas$tes equipamentos estao
conectados a um computador que controla os pam@sreeartir dos valores definidos pelo
usuario. O banho de resfriamento do,@0 medidor de vazdo devem ser manipulados a

parte do computador.

V8

(!ij V7 V6 I
W Vi Sl
B2 E2 El
Hjm W ME VSTIm m#\m 521
1 Bl V3 V2
e |
|/ R1 TC /EE':I{I
S3

mpwﬁhzj‘jm_m‘jm_m‘jmmmmJ

Valvulas
R1 — reservatério de GO V1 — saida de co-solvente
R2 — reservatério de co-solvente V2 — purga do extrator 1
B1l — bomba de CO V3 — purga do extrator 2
B2 — bomba de co-solvente V4 — entrada no extrator 1
ME — misturador de C{e co-solvente V5 — entrada no extrator 2
TC — trocador de calor V6 — saida do extrator 1
E1l — extrator 1 V7 — saida do extrator 2
E2 — extrator 2 V8 — controle de presséo no separador 1
S1 — separador 1 V9 — controle de presséo no separador 2
S2 — separador 2 V10 — controle de pressao no separador 3
S3 — separador 3 VA — valvula automatica (controle de pressao

dos extratores)

Figura 3.8. Diagrama da unidade SFE Piloto.
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Para o estudo de aumento de escala, teve-se cdarén@a a cinética de
extracdo realizada com vazéo de 8,82 X k@/s, 333,15 K, 30 MPa e alimentacédo de
0,120 kg, seguindo o critério de aumento de esealaque se mantém constante a
propor¢cao entre a massa de solvente e a massatéieanpeima apresentada na Equacéo
3.4, segundo Martinez (2005).

F.
Yooz (—2) (3.4)
Qc021 F
Onde:

Qco, i € a vazéo massica dolvente nas unidades 1 e 2;

F; é a massa de alimentacéo de matéria-prima nasdesidae 2.

Para a cinética de extracdo, apenas uma colunxtoeca@ foi utilizada e
empacotada com 2,072 kg de matéria-prima, resultanduma densidade aparente de 402
kg/m®. De acordo com a equac&o acima, a vazado daitli2ada foi de 1,5 x I8kg/s (90
g/min), a temperatura da valvula foi de 333,15 tenente a maxima permitida, resultando
em um aumento de escala de 17 vezes.

Para os separadores foram selecionadas as segiontégdes de operagdo: S1
(10 MPa/333,15 K); S2 (7 MPa/303,15 K) e S3 (3 MBE3,15 K). A condigédo para S3
inicialmente selecionada era de 4 MPa, porém obsese uma pequena perda de extrato
na saida deste separador com a corrente deg@@anto, optou-se por diminuir a pressao
para 3 MPa.

Para o estudo do aumento de escala na unidade,pitohm selecionados
quatro pontos do ensaio cinético de referénciazead na unidade Spe-ed, assim em cada
ponto da cinética o processo era interrompido, toaex era mantido pressurizado e 0s
separadores despressurizados para coleta de ex@atdempos de coleta de extrato

selecionados foram: 40, 80, 120 e 180 minutos.
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3.2.4.AJUSTE DA CURVA GLOBAL DE EXTRACAO

Os dados experimentais das curvas globais de éwtrfagam ajustados a um
spline usando trés linhas retas. O ajuste foizadb usando os procedimentos PRC REG
do software SAS Learning Edition 8.02seguido pelo procedimento PROC NLIN do

mesmosoftware segundo Rodrigues et al. (2002).

3.2.5.CARACTERIZACAO DOS EXTRATOS

3.2.5.1.CROMATOGRAFIA EM CAMADA DELGADA (CCD)

O perfil da composicédo dos extratos foi determingdalitativamente atraves
da técnica de separagdo por cromatografia em cardatida (CCD), seguindo a
metodologia de Wagner e Bladt (2001) com algumadifitactes. Esta técnica consiste na
separacdo dos componentes de uma mistura atravésgdacao diferencial sobre uma
camada delgada de adsorvente retido sobre umafisigo@lana. E considerada de facil
compreensao e execucgao, com separacdes em brege esptempo, versatilidade, grande
reprodutibilidade e baixo custo.

Utilizou-se cromatofolhas de aluminio com fase @staria de silica gel
(CCF-C/25, Merk KGaA, Darmstadt, Alemanha), a fas&el foi composta de hexano
(Merk, lote K38169674, Darmstadt, Alemanha) e doate etila P.A. (Merck KGaA, Lote:
K38466423, Darmstadt, Alemanha) na proporcdo de:2(80 Utilizou-se solucéo
reveladora de flavondides (NP/PEG) e terpendidetugdo de anisaldeido (AS)). Os
padrbes utilizados foram: acido caféico (Sigma hdrinc, Lote 086K1885, St. Louis,
EUA) (1P); 7hidroxi-cumarina(Sigma Aldrich Inc, lote 534889-196, St. Louis, AU
(2P); trans-cariofileno(Sigma Aldrich Inc, lote 38H2503, St. Louis, EUMP); terpinen-
4-ol (ACROS organics, lote A0155203, New JerseyAU@P); terpineol (Sigma Aldrich
Inc, lote 68H2517, St. Louis, EUA) (5P) e 1-lina{8igma Aldrich Inc, lote 68H3489, St.
Louis, EUA) (6P).

4SAS, Software SAS produzido pelo SAS Institute,200
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Foram utilizados extratos diluidos em acetato da ea concentragdo de 15
mg/mL, referentes a seis pontos da curva globaixtiacédo: 1E (20 min), 2E (40 min), 4E
(80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450n)nie os padrbes citados acima
enumerados (1P, 2P, 3P, 4P, 5P e 6P) foram dileislosoncentracdo de 5mg/mL também
em acetato de etila. Com auxilio de um capilaoas;8es foram aplicadas na cromatofolha
e posteriormente eluidas em cubas de vidro contarfdee mével. A placa foi retirada da
cuba e colocada para secar até que estivessediévieolvente da fase moével Para os
compostos que ndo emitiram manchas na regiao deelia leitura foi realizada através de
luz ultravioleta de curto comprimento de onda, 86% e longo comprimento de onda, 365
nm. Para 0s compostos que ndo emitiram fluoress€nsob luz ultravioleta, as
cromatofolhas foram borrifadas com as solucdesladveas: (NP/PEG) para visualizacao
de flavonoides e (AS) para visualizacao de terpsdiDepois da revelacdo, as bandas
foram visualizadas novamente sob luz ultravioléta. placas borrifadas com revelador
anisaldeido (AS) foram levadas a estufa a 283,pand completa revelacdo dos compostos

e foram visualizadas na regido do visivel e solltravioleta novamente.

3.2.5.2.CROMATOGRAFIA GASOSA ACOPLADA A ESPECTROMETRIA DE MASSAS
(CG-EM)

Os extratos foram caracterizados quanto a composigéimica por
cromatografia gasosa de alta resolucdo acopladspecteometria de massas (CG-EM)
(modelo QP-5000, Shimadzu); esta analise foi radiéizpela Central Analitica do Instituto
de Quimica da Unicamp 1Q-UNICAMP.

Foram pesados 10 mg da amostra e dissolveu-seCemLlge acetato de etila
(pureza 99,9%). Houve a injecdo de {l0da solucdo, gas de arraste hélio 1,1mL/min,
temperatura do injetor de 493,15 K e modo Spli{Zd20); e temperatura do detector de
553 K.

Foi utilizada coluna capilar HP-5MS apolar (30 n®,25 mm x 0,25 pum). A
temperatura inicial foi de 333,16 K e elevada a, B3 ¥, a taxa de 3 K/min.

Para a identificacdo dos compostos, fez-se a met@agio e comparacdo dos

espectros de massas obtidos com as bases de dadespectros de massa NIST105,
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NIST21 e WILEY139. O programa AMDIS (Automated MaSpectral Deconvolution
Mass & Identification System) foi utilizado parardaerpretacdo dos espectros de massas
quando haviam diferencas significativas entre eesp de massas obtido e o encontrado

na biblioteca.

3.2.6.CALCULO DO CUSTO DE MANUFATURA DO EXTRATO

Para o calculo do custo de manufatura do extratofalhas secas de pitanga,
através do simulador SuperPro Desinévi levado em consideracdo os mesmos critérios
adotados para o aumento de escala de SFE desmat@a pnatéria-prima macela na etapa de
simulacdo de processos (sec¢édo 3.1.4). Portantaoegso ja desenvolvido para simulagéo
do processo SFE (Figura 3.3) considera além doutamig CQ, um tanque para co-
solvente e um destilador para separacao destetdiaassim, o processo foi modificado,
pois para as folhas secas de pitanga néo se fedouso-solvente. O processo modificado
pode ser observado na Figura.3.9

Através do ajuste linear de 3 retas a curva olpiela cinética de extragéo
obteve-se os parametros gerados pelo SAS (secad) fh@cessarios para avaliar o
comportamento do sistema em relacdo ao rendimeuntabdidade do processo. Levando
em consideracdo os critérios de aumento de escalaje se mantém constante o
rendimento, tempo de extracdo, a razao entre aand@ssolvente e a massa de alimentagao
(S/F) e a densidade aparente, foi possivel calautlaassa de alimentagéo e a quantidade de
CO, utilizada no processo, de 110,2 kg de MP e 78242®_ O aumento de escala foi
estudado para um processo de 300 L.

As condicdes utilizadas para o aumento de escaatimativa de custo de
manufatura para o processo de extracdo das fothpgahga estdo apresentadas na Tabela
3.5. Estas condicdes referem-se ao tempo de eattagd tempo que corresponde a 60 %
de recuperacéao do extrato. Considerou-se doisterdsade 300L, operando de forma semi-

continua.
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Figura 3.9. Fluxograma do processo detracdo supercritico (SFE) sem co-solvente escalasirial montadcno simulador

SuperPro Design8r(Processo denvolvido pc I. M. Pradd).
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A etapa de separacao foi estudada como descrigsi@mente para macela,

considerando um tanqudikash ndo-ideal. Foram estudadas duas condi¢cdes deéipredsés
temperaturas; 3 MPa a 273, 283 e 293 K; e 4 MR&Ba&293 K. O sistema foi operado de

forma isotérmica a fim de se obter uma menor pdedaxtrato na corrente de ¢Q@ase

leve) e menor perda de Ga corrente de extratdase pesada) durante a etapa de

separacao.

Tabela 3.5.Dados utilizados para calculo do custo de manudgiato simulador

Unidade industrial
Depreciacao

Temperatura (K)

Presséo de extragcédo (MPa)
Umidade

tcer2 (Min)

Rendimento enctr2

Densidade aparente (kgim
Vazao de CQ(kg/s)

S/F (massa solvente/massa de
alimentagé&o)

Custo de CQ(US$/kg)

Custo da matéria-prima (US$/kg)*

2 extratores de 0,3(h.500.000,00)

Custo agua de resfriamento (US$/1000kg)

Custo do vapor saturado (US$/1000 kg)
Custo da energia elétrica (US$/kWh)

Operador (US$/hora)

10 % /ano
333,15
30
11,28 %
148
1,26 %
414
8,82 x 10

7,1

0,10
3,9
14,80
16,22
6,00 / KWh
3,00

*Informacao fornecida pela empresa Centroflora ({Bttu, SP)
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CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo foi dividido em duas partes, a prnmaliscute a etapa de
simulacdo e avaliacdo econbmica dos dois procedsasxtracdo com solvente a baixa
pressédo — LPSE, por agitacéo e percolacao, pararaasnde escala em 50 L, 100 L e 300
L, assim como a comparagao dos custos destes poscesm 0 obtido no processo de
extracdo supercritica (SFE) em 300 L. A segundpaetaata da parte experimental
realizada com a matéria-prima folhas de pitariflagénia uniflord em que foi estudada a
cinética da extracdo com e sem a coluna de cageuvalateis, posteriormente o aumento
de escala em equipamento piloto e a avaliacdo edoadpelo simuladodo custo de
manufatura do extrato. Ainda analises por CCD e EbG-foram realizadas para

identificacdo dos compostos presentes no extrato.

4.1.ETAPA SIMULACAO

4.1.1 EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO POR PERCOLACAO

A selecdo da condicdo de extracdo foi baseada thaocegealizado por
Takeuchi (2008). Em escala de laboratério, os éxygtos foram realizados com razdes
de 20:1 e 100:1 (v:m) de volume de solvente solagsmde alimentacdo o que resultou em
um rendimento de 6,4 e 6,2 %, respectivamefitenassa de soluto foi de 1,6 g com
solvente etanol em um tempo de extracdo de 3 h&egundoTakeuchi (2008),a
quantidade de solvente nao parece influenciar fiiggtivamente o rendimento do método
nas duas condi¢cdes analisadas, e que devido &deleuantidade de solvente evaporado,
parte dos compostos pode ter sido perdido, mosirgnd € mais vantajosa a utilizacdo de
menores quantidades de solvente.

Portanto, diante dos rendimentos obtidos e razasobente sobre massa de
alimentagéo, a condicdo de extragdo selecionaddef@0:1 (v:m) de etanol:macela com
rendimento de 6,4 %.
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4.1.2. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA

4.1.2.1 DIMENSAO

A Tabela 4.1 mostra as dimensdes dos equipamealtmdados pelo simulador

para os extratores de 50 L, 100 L e 300 L.

Tabela 4.1.Dimensao dos equipamentos calculados pelo simuadperPro para LPSE
por Percolacao.

Dimenséo
Equipamento Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 55,98 L 111,92 L 335,79 L
Tanque 1 10328L 206,48L 619,46 L
(Solucéao Extrato)
Tanqug 1 104,69 L 209,30 L 627,91 L
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 1 2,55W 510 W 153 W
Bomba Centrifuga 2 1 2,55W 510 W 153 W
Bomba Centrifuga 3 1 4,52 W 9,83 W 295W
Evaporador Mltiplo Efeito 1 0,05 M 0,11 nf 0,32 nf
Condensador 1 0,49 M 0,98 nf 2,94 nf

4.1.2.2CUSTOS

Os custos obtidos pelo simulador SuperPro podenolssgrvados na Tabela
4.2, entretanto, os valores foram ajustados cormide a inflagdo do ano de 2005 pelo

propriosoftware
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Tabela 4.2.Preco dos equipamentos calculados pelo simul8dperPro para LPSE por
Percolacag.

Preco (US$)

Equipamentos Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 4.000 5.000 7.000
Tanque 1 4000  6.000 7.000
(Solugéo Extrato)
Tanqug 1 5.000 6.000 9.000
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.000 2.000 2.000
Evaporador Mdltiplo Efeito 1 79.000 105.000 124.000
Condensador 1 28.000 28.000 28.000

Pode-se observar que o aumento dos custos conforntamanho dos
equipamentos nao é proporcional. Assim, plantas moamor capacidade de processamento
parecem ser mais atrativas do ponto de vista custeneficio. No entanto, € importante
observar que o0 processamento de produtos naturaikasmvezes envolve pouca
disponibilidade de matéria-prima, ndo justificaradsim o super dimensionamento de uma

unidade de extracéo.

4.1.2.3UTILIDADES

A demanda pelas utilidades, operadores e matasaisn como seu custo final
foram calculados pelo simulad8uperPro e podem ser observados na Tabela 4.3para
extrator de 50 L, na Tabela 4.4 para o extratot@L e na Tabela 4ara o extrator de
300 L.

® Valores ajustados para inflacdo de acordo com dmaeferéncia de 2005 pelo software
SuperPro.
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Tabela 4.3 Demanda e Custo anual das utilidades calculaldaspauladorSuperPro para
LPSE por percolagéo referente ao extrator de 50 L.

Demanda Custo
Material Unidade Use
Etanol kg 106.105 8.000
Matéria-prima kg 6.325 76.000
Agua kg 652 -
Utilidades
Eletricidade kWh 58.841 3.530
Agua de resfriamento kg 2.223.874 32.913
Vapor saturado kg 118.982 1.930
Operador h 23.419 141.000

Tabela 4.4.Demanda e Custo anual das utilidades calculagespealladorSuperPro para
LPSE por percolagéo referente ao extrator de 100 L.

Demanda Custo
Unidade Us$
Material
Etanol kg 212.236 17.000
Matéria-prima kg 12.651 152.000
Agua kg 1.305 -
Utilidades

Eletricidade kWh 58.894 3.534
Agua de resfriamento kg 4.003.082 59.253

Vapor saturado kg 237.994 3.860
Operador h 23.419 141.000
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Tabela 4.5.Demanda e Custo anual das utilidades calculadasm@uladorSuperPro para
LPSE por percolagéo referente ao extrator de 300 L.

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 636.734 51.000
Matéria-prima kg 37.953 455.000
Agua kg 3.914 -
Utilidades
Eletricidade kwWh 59.106 3.546
Agua de resfriamento kg 12.011.237 177.766
Vapor saturado kg 714.010 11.581
Operador h 23.419 141.000

4.1.2.4CALCULO DOS CUSTOS DEMANUFATURA

As Tabelas 4.6 a 4.11 mostram todos os valorem@&dtis para o custo total do
processo, estes se apresentam em relatorios dacaeakcondmica seguido da analise de
rentabilidade do processo, podendo ser observadogstimento e o custo de manufatura
total do produto obtido nos processos consideramiddempo de retorno em torno de 10
anos. As Tabela 4.6 e 4.7 referem-se ao extratd0de as Tabela 4.8 e 4.9 ao extrator de
100 L, e as Tabela 4.10 e 4.11 ao extrator de 300 L
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Tabela 4.6.Relatorio de Avaliagdo Econémica estimado peloukanor SuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 50 L.

Custo
Capital total de investimento 390.000 US$
Capital de funcionamento 24.000 US$
Capital Fixo Estimado 324.000 US$
Custo de operacao 328.000 US$ / ano

Tabela 4.7.Analise de rentabilidade do processo estimado gietoladorSuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 50 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 92.640 kg / ano
Corrente Extrato 403 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 814,46 US$ / kg
Preco de venda Extrato 840,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 339.000 US$ / ano
Tempo de retorno 9,24 anos
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Tabela 4.8.Relatorio de Avaliagdo Econémica estimado peloutanor SuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 100 L.

Custo
Capital total de investimento 502.000 US$
Capital de funcionamento 34.000 US$
Capital Fixo Estimado 414.000 US$
Custo de operacao 460.000 US$ / ano

Tabela 4.9.Analise de rentabilidade do processo estimado gietoladorSuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 100 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 185.302 kg / ano
Corrente Extrato 809 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 567,86 US$ / kg
Preco de venda Extrato 570,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 461.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,93 anos
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Tabela 4.10.Relatério de Avaliacdo Econbmica estimado peloukanor SuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 602.000 US$
Capital de funcionamento 76.000 US$
Capital Fixo Estimado 465.000 US$
Custo de operacao 932.000 US$ / ano

Tabela 4.11 Analise de rentabilidade do processo estimado giehuladorSuperPro para
LPSE por percolagéo para o extrator de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes
Corrente S-108 (solvente reciclado) 55.928 kg / ano
Corrente Extrato 2.428 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 384,00 US$ / kg
Preco de venda Extrato 389,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 937.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,25 anos

O simulador calculou um tempo total de process®,d8 h obtendo-se 1301
bateladas/ano. Através da avaliagdo econdmicawdsscestimados pelo simulador, pode-
se afirmar que diante dos resultados obtidos, ceatonde escala para o processo 300 L
mostrou mais vantajoso se comparado com os aumeart@$0 L e 100 L.

O custo de capital fixo esta diretamente relacion@dm o preco dos
equipamentos requeridos no processo e aos fatmwesdos no simulador relacionado as
taxas para obtencao do capital de investimentd dotgrocesso. Portanto, antes que uma

planta industrial possa ser colocada em operagéa,grande quantidade de capital deve
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estar disponivel para comprar e instalar os magos& equipamentos exigidos, assim
como a disponibilidade de capital para instalacéasiroles e servicos.

O capital total de investimento representa o chpiaessario para instalacao
dos equipamentos do processo com todos 0s comesngué S0 necessarios para uma
completa operagcdo do mesmo. Pelos dados apresgntagdocustos fornecidos dos
equipamentos pelo simulador incluindo o fator deeggdio da inflagdo para o ano de 2005
afetam diretamente o capital direto, portanto,sesé® maiores para o processo de 300 L,
mesmo podendo ser observado uma pequena diferedgacustos fixos diretos dos
processos de 50 L e 100 L. Este comportamentotiéigado pela estimativa feita pelo
simulador por um valor maior ou menor (arredondaojequando este calcula os valores
finais para cada equipamento. Entdo, diante daweslfornecidos para os equipamentos
pelo simulador, podem-se justificar os valores obtidasapo capital de investimento e
capital fixo direto para os trés aumentos.

O capital de funcionamento, mais conhecido comoitalaple giro, esta
relacionado com alguns fatores como a quantidadsapigal investido em matéria-prima,
produto acabado e pagamento mensal de despesasfucsionamento da empresa.
Geralmente no relatério do capital de funcionameletem processo industrial, um més de
matéria-prima adquirida deve ser garantido.

Outro fator que influencia no custo final do exdrpira os aumentos realizados
foi 0 custo de operacdo anual, este inclui o cwsomatéria-prima, mao-de-obra e
utilidades que para os processos foi 0 que repi@semaiores valores de custos. De acordo
com Peters et al. (2003), o custo da matéria-pnaréga de 10-80% do valor total do
extrato. Para o extrator de 300 L este percentslpérado, sendo maior a demanda de
matéria-prima e utilidades para o processo quaadaumenta a escala de producéo.

Para uma analise econdémica incluindo todos os susooperacdo da planta,
venda de produtos e retorno do capital de investiopeuns dos maiores fatores é a
estimativa do custo total do produto. Este custmie o custo de manufatura, relacionado
com o custo de operacdo e producdo, e as despasas. @ custo do produto final foi

calculado em base anual, sendo mais vantajosaeguoiity um calculo mais rapido dos
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custos de operacdo além de permitir uma convenigitgenativa quando se considera
grandes despesas.

Porém, o investimento para constru¢cdo de uma piadtestrial de 300L seria
mais vantajoso para um retorno em 10 anos de foaciento ao se comparar com escalas
menores, pois quando se compara o custo totalvéstimento pela quantidade de extrato
produzido ao ano (US$/kg) para cada extrator témesgectivamente: 0,97 US$/kg para
50L, 0,62 US$/kg para 100L e 0,25 US$/kg para 3(J0ktificando o baixo custo do

extrato obtido, assim como a viabilidade de im@aéb do processo em escala industrial.

4.1.3.EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO POR AGITACAO

A selecdo da condicdo de extracdo foi baseada tawlcesealizado por
Takeuchi et al. (2009)0s experimentos foram realizados numa propor¢caeotiene de
solvente para massa de alimentacdo de 25:1, staAg@gide 1 hora. A massa de matéria-

prima utilizada foi de 2g com solvente etanol emdimento obtido foi de 3,9 %.
4.1.4.ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA

4.1.4.1 DIMENSAO

A Tabela 4.12mostra as dimensfes dos equipamentos calculadas pel

simulador SuperPro para os extratores de 50 L1300 L.
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Tabela 4.12.Dimenséo dos equipamentos calculados pelo simuBggerPro para LPSE
em tanque agitado.

Dimensao
Equipamento Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 56,93L 111,86L 33560L
Tandue 1 106,08L 208,33L 625,03 L
(Solucéo Extrato)
Tanqug 1 105,55L 211,14L 633,44L
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 1515W 29,76 W 89,29 W
Evaporador Mltiplo Efeito 1 016 M  0,32nf 0,97 nf
Condensador 1 1,48m 297nf  89nf

4.1.4.2 CusTo

Os custos obtidos pelo simulador referentes aopa@uentos inseridos podem

ser observados na Tabela 4.13, os valores forastadjus para inflagao referente ao ano de
2005.
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Tabela 4.13.Preco dos equipamentos calculados pelo simul@dperPro para LPSE em
tanque agitad®

Preco (US$)

Equipamentos Quantidade
50 L 100 L 300 L
Tanque extrator + agitador 2 5.000 7.000 9.000
Tzinque 1 4.000 7.000 9.000
(Solucéo Extrato)
T
anque 1 5000 6000  9.000
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.000 4.000 5.000
Evaporador Mdltiplo Efeito 1 119.000 139.000 233.000
Condensador 1 28.000 28.000 28.000

4.1.4.3UTILIDADES

Os dados de utilidades inseridos para o procesSEL&M tanque agitado
foram os mesmos inseridos para o processo de peéwml A demanda por operadores e
materiais assim como seu custo final foram caladagelo simulador podem ser
observados na Tabela 4.ftdra 0 aumento de 50 L, Tabela 4pHsa o extrator de 100 L e
Tabela 4.16 para o para o extrator de 300 L.

® Valores ajustados para inflacdo de acordo com dmoeferéncia de 2005 pelo software

SuperPro.
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Tabela 4.14.Demanda e Custo anual das utilidades calculadasspauladorSuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 287.615 23.000
Matéria-prima kg 13.718 165.000
Agua kg 1.530 -
Utilidades
Eletricidade kWh 62.433 3.746
Agua de resfriamento kg 4.744.305 70.216
Vapor saturado kg 316.791 5.138
Operador h 22.807 137.000

Tabela 4.15.Demanda e Custo anual das utilidades calculada sieluladorSuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator dé..100

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 575.307 46.000
Matéria-prima kg 27.436 329.000
Agua kg 3.060 -
Utilidades
Eletricidade kWh 58.795 3.528
Agua de resfriamento kg 10.852.042 160.610
Vapor saturado kg 644.021 10.446
Operador h 22.807 137.000
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Tabela 4.16.Demanda e Custo anual das utilidades calculada seiuladorSuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator dé.300

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 1.725.996 138.000
Matéria-prima kg 82.309 988.000
Agua kg 9.181 -
Utilidades
Eletricidade kWh 61.362 3.682
Agua de resfriamento kg 32.557.557 481.852
Vapor saturado kg 1.932.147 31.339
Operador h 22.807 137.000

4.1.4.4 CALCULO DOS CUSTOS DEVIANUFATURA

Nas Tabelas 4.17 a 4.22 estéo dispostos tododmeva&stimados para 0 custo
total do processo, estes se apresentam em retatei@valiacdo econémica seguido da
analise de rentabilidade do processo, nestes panobservados o custo total de
investimento e o custo total do produto obtido poEcessos considerando um tempo de
retorno em torno de 10 anos. As Tabelas 4.17 e #feBem-se ao extrator de 50 L, as
Tabelas 4.19 e 4.20 ao extrator de 100 L, as TeldePd e 4.22 ao extrator de 300 L.
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Tabela 4.17.Relatério de Avaliacdo Econbmica realizada pefutador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L.

Custo
Capital total de investimento 503.000 US$
Capital de funcionamento 37.000 US$
Capital Fixo Estimado 413.000 US$
Custo de operacao 487.000 US$ / ano

Tabela 4.18.Andlise de rentabilidade do processo realizada gieluladorSuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-114 (solvente reciclado) 251.111 kg / ano
Corrente Extrato 555 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 877,21 US$ / kg
Preco de venda Extrato 880,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 488.000 US$ / ano
Tempo de retorno 11,02 anos

83



Resultados e Discussao

Tabela 4.19.Relatério de Avaliacdo Econbmica realizada pefutador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 100 L.

Custo
Capital total de investimento 605.000 US$
Capital de funcionamento 65.000 US$
Capital Fixo Estimado 478.000 US$
Custo de operacao 781.000 US$ / ano

Tabela 4.20.Andlise de rentabilidade do processo realizada giehuladorSuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 100 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 502.289 kg / ano
Corrente Extrato 1.117 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 698,73 US$ / kg
Preco de venda Extrato 710,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 793.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,01 anos
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Tabela 4.21.Relatério de Avaliacdo Econdmica realizada pefutador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 997.000 US$
Capital de funcionamento 162.000 US$
Capital Fixo Estimado 740.000 US$
Custo de operacao 1.918.000 US$ / ano

Tabela 4.22.Andlise de rentabilidade do processo realizada giehuladorSuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-114 (solvente reciclado) 1.506.932 kg / ano
Corrente Extrato 3.345 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 573,34 US$ / kg
Preco de venda Extrato 580,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 1.940.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,45 anos

Tratando somente dos resultados obtidos para egsoae extracdo LPSE em
tanque agitado, podemos notar 0 mesmo comportamartido para o processo de
percolacdo. O simulador calculou um tempo totapaeesso de 2,18 h obtendo-se 3801
bateladas/ano.

O processamento em unidade de 300 L se mostra wigiel, pois se
comparado o custo total de investimento pela gdadé de extrato obtido (US$/kg) para

cada dimenséo de extrator como mostrado anteridenmara o processo de percolacgéo,
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temos os valores: 0,90 US$/kg para 50 L; 0,54 Uppéra 100 L e 0,23 US$/kg para 300
L.

Comparando-se os dois processos LPSE estudadogepotacdo e em tanque
agitado), pode ser observado que no processo E@&atem tanque agitado a producédo de
extrato anual € mais elevada, mesmo sendo o renttinte extragdo menor, fato este
explicado pela diferenca do tempo de extracdo emdralois processos. O tempo de
extracdo para o processo em taque agitado € deh@rd8 enquanto que para 0 processo
por percolacédo é de 6,18 horas; isso faz com queaatidade anual de extrato produzido
para o processo de tanque agitado seja muito meiddo ao numero de bateladas anuais.

Por outro lado, a diferenca de 2,5 % no rendimentoe os dois processos €
um fator marcante quando sdo comparadas as reldedesssa de solvente por massa de
alimentacéo (v:m): de 20:1 no processo por peréola;25:1 para 0 processo em tanque
agitado. Pois, com menor relagédo entre a massalvenge por massa de alimentag&o (v:m)
e maior rendimento, 0 processo por percolacao rea tmais vantajoso, obtendo menor
custo com utilidades e consequentemente menor dastgtrato final.

Fazendo uma comparacdo para o extrator de 300 d gmardois processos,
pode-se notar que o custo de material e utilidpdes o processo de percolacdo é menor;
este comportamento é explicado devido aos parasmetdotados para o calculo da
demanda de matéria-prima e solvente requeridogouegso. Portanto, considerando que
no processo de extracdo em tanque agitado a mptéria era imersa no tanque com
solvente, utilizou-se a densidade real (1100 Ry/resultando em um volume muito maior
de matéria-prima a ser alimentada no extrator,nsegiientemente o aumento de todos o0s
custos do processo. Este comportamento tambéidé para os extratores de 50 L e 100
L.

Todos os fatores explicados anteriormente par@cepso LPSE em percolacao
ligados ao custo de funcionamento, operacionaliaw#stimento estdo diretamente ligados
com a demanda total de material, utilidades, equgmdéos, operadores, e outros. Esta
relacdo explica o comportamento dos custos refeseatts dois processos, em que a maior
demanda do processo em tanque agitado ndo aprgsantke vantagem diante do processo

de percolagéo.
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Nas Tabelas 4.18, 4.20 e 4.22 ainda podem sernvaloker 0s precos de venda
dos extratos quando considerado um tempo de retied® anos, assim, para 0s extratores
de 50 L, 100 L e 300 L para os processos por pgaole em tanque agitado, o preco de
venda do extrato foi um pouco maior do que custondaufatura final do extrato obtido
pelo simuladar

Diante deste quadro, o processo de extracdo pcolpeéio € conhecido por ser
mais eficiente e consequentemente mais utilizado indlstrias de extracdo de oOleos
vegetais, pois a passagem do liquido extrator @édrda matriz vegetal, com o controle da
vazéo e com variagdo da mistura dos solventestdacér, otimiza o processo, permitindo
uma maior eficiéncia.

Segundo a literatura (Anonymous,1997) as classesstilmativas para céalculo
de custos variam de 1 a 5, dependendo do nivetfitigdio do projeto. O calculo de custo
de manufatura realizado pelo simulador SuperPrdgbes, pode ser considerado como
sendo de classe 2 ou 3, para as quais o nivelfihcéle do projeto varia de 30 % a 60 % e
de 10 % a 40 % respectivamente, de acordo com pleritiade do projeto.

Takeuchi et al. (2009), realizaram estimativa dst@ude manufatura do
processo de extracdo LPSE em tanque agitado paedoede macela para extrator de 400
L utilizando o modelo de Turton et al. (2003). Estedelo € considerado segundo AACEI
(2007) como um modelo de calculo de classe 4 ouefthiddo o COM (custo de
manufatura) como a soma de cinco fatores, custodecinvestimento (FChxed cost of
investment custo da mao de obra (CQdost of operational labgr custo da matéria-prima
(CRM: cost of raw materig| custo do tratamento de residuos (CWbst of waste
treatmen} e custo das utilidades (CUgost of utilitie3. A equacdo que descreve o célculo
de COM é (TURTON et al., 2003):

COM=0, 304x FCI +2,73x COL +1,23% (CRM+CWT+CUT) (4.1)

Os autores chegaram a um custo final de US$ 83B8gh8e extrato de macela,
que comparado com o obtido para o processo simyleldoSuperPro Desigriereferente

ao aumento de 300L para LPSE em taque agitado 83884/kg de extrato), demonstra
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uma reducéo de aproximadamente 40%. Este compartarpede estar relacionado com o
nivel de definicdo do projeto e pelos parametragaatbs para o célculo de custos dos dois
métodos utilizados. Como a estimativa de custo deufiatura proposta por Turton (2003)
€ de classe 4 ou 5, € menor o numero de informagEEssarias para estimativa do custo
de manufatura, sendo entdo empregada para de@sfiagégicas como a de avancar ou
recuar em um dado projeto. Geralmente, os custadadse 4 ou 5 representam o limite
superior do custo de manufatura, baseando-se emrmagdes limitadas e
consequentemente tém grande variacdo de precidilizaide normalmente unidades
grosseiras de custos/taxas entre outros paramétostanto, a redugdo no COM com o
aumento do nivel de definicdo do projeto, estevacdedo com o esperado.

4.1.5.AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O PROCE SSO DE
EXTRACAO SUPERCRITICA (SFE)PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Para o calculo do custo de manufatura em escalsstiial para o extrator de
300L para o processo SFE, foram avaliadas previemas condicdes de extracao
estudadas por Takeuchi (2008). A condicdo de e&rage maior rendimento em
quercetina, composto de interesse da extracaselecionada: 20 MPa e 318,15 K, com o
uso de co-solvente etanol. O rendimento esta mgladp ao tempaetrdo processo, tempo
em que o extrato é recuperado a uma taxa de extcagitante. Assim, tem-se 2,5 % para
o rendimento total do extrato nesta etapa e 0,216 o rendimento de quercetina. Para a
avaliacdo econdmica, foi considerado o rendimeottl tle extrato obtido na etapad de
109 min.

Tratando da etapa de separa¢@sh na Figura 4.1 pode ser observado o
comportamento do custo de manufatura em funcaeamle C@e extrato pela variacao
de temperatura e pressao. Foi obtido menor COM ®&85$19/kg) na condicao de 298 K e
4 MPa, apresentando uma perda de 2,8 % de extra®7e% de C@ Os resultados
apresentados pelo simulador indicam que a perd@@eaumenta com a elevagdo na
pressao e temperatura. Por outro lado, a perdatcEaeé menor para condicdo de maior

presséo (4 MPa) e menor temperatura (298 K). Rortaio ponto de vista de custo, seria
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mais vantajosa a maior perda de (Jara recuperacdo do extrato, jA que este apresenta

baixo custo.
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Figura 4.1.Impacto da variacdo da presséo e temperatura gog#iash sobre o custo de
manufatura do extrato de macela

A seguir encontram os valores dos custos estimpélassimulador SuperPro

Designel (Tabelas 4.23 a 4.25).

Tabela 4.23.Custo anual de material, utilidades e operadoadsulado pelo simulador
SuperPro para SFE em unidade contendo 2 extraterdg0 L.

Custo US$
Material 1.600.000
Utilidades 92.000
Operador 124.000
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Tabela 4.24.Relatério de Avaliacdo EconOmica realizada pefutkdor SuperPro para
SFE em unidade de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 1.907.000 US$
Capital de funcionamento 151.000 US$
Capital Fixo Estimado 1.672.000 US$
Custo de operacao 1.849.000 US$ / ano

Tabela 4.25.Andlise de rentabilidade do processo SFE realipatta simulador SuperPro
em unidade de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente F-22 (extrato) 3.159 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 585,49 US$ / kg
Preco de venda Extrato 630,00 US$ / kg
Rendimentos
Corrente F-15 (extrato) 1.968.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,57 anos

O custo de manufatura para o extrato da macelamlatiravés da avaliacao
econbmica deimulador no tempa-grdo processo foi de US$ 585,49/kg, para um tempo
de retorno de 10,57 anos. O simulador calculou emmpb total de processo de 3,88 h
obtendo-se 1854 bateladas/ano.

Para justificar o custo do extrato obtido via tdogm supercritica e a
viabilidade do mesmo, foi realizada uma comparad@® métodos de extracdo para a
matéria-prima macela. Na Tabela 4.26 é possiverebsos dados de custo de manufatura

obtidos para os trés processos assim como a prithate anual do extrato.
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Tabela 4.26 Custo de manufatura e produtividade do processa pxtrato da macela
obtido por LPSE e SFE do extrato para a unidadzO0d..

o Massa Tempo
COM Produtividade _ . Bateladas
alimentagdo processo
(US$/kg) (kg/ano) (kg/ano)
(kg) (h)

LPSE -

384,01 2.428 11,6 6,18 1301
percolacao
LPSE -
tanque 573,34 3.345 15,6 2,18 3801
agitado
SFE 585,49 3.159 35 3,88 1854

Diante dos resultados obtidos para custo de mamafgara os trés processos
de extracdo estudados € importante ressaltar asemifas quanto aos parametros da
extragdo adotados (densidade aparente ou reaaoe®F e tempo) e o rendimento destes,
fatores fundamentais na estimativa da viabilidaalprdcesso.

A elevada produtividade do processo de extracadELES tanque agitado esta
relacionada ao menor tempo de processo, gerandor maantidade de bateladas em
relagcdo aos outros processos, tornando-o mais gprodéPor outro lado, o aumento do
custo de manufatura esta diretamente relacionado a@levado custo de utilidades do
processo, apresentando-se pouco menor que o qidSFE. Portanto, o rendimento da
extracdo LPSE em tanque agitado de 3,9 % € rata¢inte baixo para compensar as
despesas gastas com utilidades e matéria-prima.

Dentro deste contexto, como anteriormente comenada os dois processos
LPSE, o tempo de extracdo de 2,18 horas e 6,18 Immsprocessos em tanque agitado e
percolacdo, respectivamente, resultou em uma gratiferenca nos custos em
consequéncia do elevado rendimento do processpgroolacao (6,4 %) compensando o
gasto com utilidades e matéria-prima, mesmo podeugste método maior tempo de

extracao.
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Um dos fatores que influenciou no custo do proc&fsa foi o investimento
elevado com utilidades e massa de matéria-primeepsada requerido para 0 processo,
como comprovado ser o fator que mais influenciaugio de manufatura dos processos. O
rendimento da extracdo SFE de 2,5 % e tempo dagéxirde 3,88 horas, ao se comparar
com o processo LPSE por percolagdo, com rendindnt®,4 % e tempo de processo de
6,18 horas, adiciona vantagens ao processo SFIe. fBgi pode ser explicado em
consequéncia da diferenca de 60 % no tempo decégtrentre os processos, obtendo-se
um menor numero de bateladas para LPSE por pe&mlagnesmo com uma diferenca no
custo de manufatura destes processos, de 65,6 frgcesso SFE é mais vantajoso do
ponto de vista de produtividade (kg/ano).

O elevado capital de investimento do processo SBE d@iretamente
relacionado com o custo do equipamento, devido s da alta pressdao. Assim, ao
relacionar da mesma forma como realizado anteristen@ara os processos LPSE, a
relacédo entre o custo do capital de investiment® gueantidade de extrato anual produzida
(US$/kg) teremos um valor de 603,67. Mesmo assionse& comparar ao capital de
investimento obtido para todos os processos, assind o0 custo de manufatura para cada
um deles, pode-se afirmar que o elevado capitahwbstimento da SFE ndo se apresenta

como um fator predominante no custo final do eamtrat
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4.2 .ETAPA EXPERIMENTAL

4.2.1.CINETICA DE EXTRACAO SPE-ED

As folhas secas de pitang&u@enia uniflora utilizadas no experimento
apresentaram umidade de 11,3% e densidade apdrelei¢o de 414 kg/f densidade real
1612,7 kg/m e porosidade do leito de particulag @e 0,74. Para realizacdo dos
experimentos, somente foram descartados os firesta dorma, as massas retidas nas
peneiras de mesh 16, 24, 32, 48 e 80 foram mistaradoem homogeneizadas antes do
inicio dos experimentos.

Com os parametros da condicdo de extracdo otimipadaPeixoto et al.
(2007), realizou-se a cinética de extracdo na ¢dwndide 30 MPa e 333,15 K, sendo estas
condicOes fixadas para todos os ensaios.

Inicialmente, foi realizada uma cinética de exteag&ando a coluna de captura
de volateis, pois, segundo Peixoto et al. (200&)rdyistros de presenca de volateis em
folhas de pitanga. Por este motivo, adotou-se bzazdo de solvente para a determinacao
da cinética, evitando-se que os compostos voldtsisem perdidos por arraste com a
corrente de C® A massa empacotada no extrator de 300 mL fo2flegle a vazdo média
adotada foi de 6,3 x TOkg/s. O tempo de extracdo nao foi pré-estabeleeidxtracio foi
realizada até ndo mais se observar saida de ertrdtasco, tentando ao maximo esgotar o
leito. Assim, foi totalizado no final da extracam uempo de 480 min e uma razdo S/F
(massa de solvente por massa de alimentacao)adial

O segundo ensaio cinético foi realizado nas mesmiadicdes de extracdo do
primeiro, entretanto ndo utilizando a coluna deosg®, a massa foi mantida em 120 g,
com a mesma vazdo média de 6,3 X Ky/s. Esta teve como finalidade, avaliar a
importancia (ou ndo) do uso da coluna de captureotideis no comportamento da curva
global e o rendimento da extragdo comparando-a esmesultados da curva anterior
obtida.

Como podem ser observadas na Figura 4.2, as cdevestracao apresentaram

grande semelhanca; a quantidade de volateis cdptirea coluna de adsorcao foi pequena.

93



Resultados e Discussao

Portanto, a perda destes pelo arraste com é@equena. O rendimento obtido foi de
aproximadamente 2,1 % para as duas extracdes ® wengxtracao foi totalizado em 480

min.
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Figura 4.2. Curva de extragéo para o sistema folhas de pit@@yaSFE a 333,15 K e 30
MPa, tempo de extracdo de 480 min., 6,3 X ds; (A) com coluna de adsorcda;)(sem
coluna de adsorgéo.

Diante deste comportamento, foi realizado um navea® aumentando-se a
vazdo de C@ Esta nova vazédo foi adotada com intuito de auamemtrendimento da
extracdo, mas ao mesmo tempo sem que ocorressela g compostos volateis por
arraste. A nova vazdo utilizada foi de 8,82 x° Ky/s, com as mesmas condicbes de
temperatura e presséo, 30 MPa e 333,15 K, e messsande matéria-prima empacotada,
em extrator de 300 mL. O tempo de extragcdo novamead foi pré-estabelecido, com
finalidade de se esgotar, mais ainda, o leito deag&o. Desta vez, o tempo totalizado foi
de 630 minutos, obtendo-se um rendimento de 2,1de¥, proximo ao obtido nas outras
extracoes, resultando em uma relagdo S/F igual a 31

Esta cinética foi realizada em duplicata e a méltia pontos obtidos foi

ajustada ao spline linear de trés retas apresentwé@ura 4.3
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Figura 4.3. Curva de extracdo para o sistema folhas de pit@aSFE a 333,15 K e 30
MPa, tempo de extracdo de 630 min., 8,82 X Kd)'s.

Por meio do ajuste, foram determinados 0s paramdty@rocessoctr € ter.
Segundo Ferreira et al. (1999través da determinacdo destes parametros € gossive
otimizar o processo SFE, mas para isso, € necessaonhecimento de caracteristicas
termodinamicas (solubilidade e seletividade), bemaas caracteristicas cinéticas (taxa de
transferéncia de massa).

Os trés periodos de taxa de extra¢cdo sdo mostriasasde extracdo constante
(CER) na qual o extrato € recuperado a uma taxataote, sendo predominante a
transferéncia de massa por conveccao; taxa decagtdecrescente (FER) na qual ha um
decréscimo na taxa de extracdo, uma vez que ddrénsia de massa tanto por convecgao
quanto por difusdo sdo importantes e o periodcsidifial (DC), onde a transferéncia de
massa € limitada pela difusdo no interior das Qaes.

Na Figura 4.3 a inclinacédo da primeira reta repriesa taxa de transferéncia de
massa da etapa CER. O tempo que corresponde segderdas duas primeiras retas é o
tcer, que, em geral, representa o tempo minimo de duide@m ciclo de SFE; o tempo de
intersecdo entre a segunda e a terceira retasgk que em geral, representa a duracao
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maxima que um ciclo SFE pode ter para manter dlidatle econémica do processo. Para
0 ensaio cinético realizado gk foi de 92 min e ogtrde 236 min.

No tempo correspondente aged (92 min), apenas 50 % do extrato foi
recuperado enquanto que REr(236 min) o rendimento foi 80 %. Para o ajuste ¢m
retas, pode-se ainda definir gg, sendo este o ponto de interse¢édo entre a priraeira
terceira retas (MEIRELES, 2008). Assim, quandagx € curto, este pode ndo ser um
tempo de ciclo viavel, sendo que apenas 50 % datexfoi recuperado. Neste caso, um
tempo de ciclo igual a-¢r> de 148 minutos, pode ser mais adequado, tendastenque
neste periodo cerca de 60 % do extrato € recuperado

E importante ressaltar que o tempo de ciclo referem processo nio é
determinado considerando-se unicamente sua duragde,também a composicdo do
extrato, que é uma variavel de igual importanciatiraizacao do processo e que definira o
grau de pureza do extrato em relagdo ao composio al

Diante do comportamento das trés curvas globaiextiacao realizadas, foi
feito uma extracdo de rendimento global (Xo), ddéincomo a quantidade de material
soluvel que pode ser extraida de uma matriz vegetaha dada temperatura e pressao
expressa como a razdo entre a massa de matenelsslobre a massa de substrato
extraido.

O experimento foi realizado sob as mesmas condigiigadas para a
determinacdo da curva global de extracdo, 30 MB3,18 K, razdo S/F (massa de
solvente por massa de alimentacéo) de 31, portanaz&o foi aumentada para 13,3 x°10
kg/s durante 3 horas.

Na Figura 4.4 pode ser observado o comportamestowtaas de extragéo e do
ponto obtido pelo rendimento global (Xo0), sendo guyeimeira curva se refere a média das
duas curvas obtidas para tempo de extracdo de #R@as, com e sem a coluna de captura

de volateis, as quais apresentaram o0 mesmo compmnta.
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Figura 4.4. Curvas de extracao (OECs) e Xo para o sistemallkasf de pitanga/ GOSFE
realizada a 333,15 K e 30 MPa em diferentes coedigperacionais¥) 480 min, 120g,
6,3 x 10°kg/s; () 630 min, 120g, 8,82 x Tkg/s; (1) 180 min, 46g, 13,3 x 10kg/s.

O rendimento global (Xo) obtido foi de 1,75%, ebaexo rendimento pode ter
resultado do arraste de extrato com g f@a a saida do frasco coletor devido a vazao alta
adotada para as trés horas de extracdo. Diante @ssiitado, 0 comportamento das curvas
cinéticas foi re-analisado.

O ajuste ao spline linear para a curva cinéticaiandd extracdo com e sem
coluna de adsorcéo na vazdo de 6,3 % H@'s pode ser observada na Figura 4.5. Para o

ajuste da curva foi obtido 91 min paracgrte 229 minggr.
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Figura 4.5. Curva de extragdo para o sistema folhas de pita@ya SFE realizada a
333,15 K e 30 MPa com tempo de extracéo de 48Q fix 10 kg/s.

Diante dos ajustes para as curvas de extracaor@~ga e 4.4) pode-se notar
gue apesar das curvas cinéticas terem sido reatizzd tempos diferentes, 630 min e 480
min, respectivamente, diante dos rendimentos obtmhra cada ponto da curva, ambas
atingiram a etapa DC (etapa do periodo difusiodalkinética. Motivo pelo qual ndo ter
ocorrido 0 aumento no rendimento, visto que esapaete caracteriza pela retirada de
extrato através do mecanismo de difusdo, sendoegta etapa ndo ha soluto na superficie
da particula sélida.

Diante das condi¢cdes expostas, a extracdo sem@meroamente mais vantajosa
se realizada em menor tempo, ou seja, assim qugsse a etapa DC do processo, ja que
ndo apresenta mudanca significante no rendimemnto gscondicdes utilizadas. Porém, a
determinagcdo da composi¢cdo do extrato, identifwagéquantificacdo do composto de
interesse, é de grande interesse para determidasamelhores condi¢cdes de operacdo em

gue se obtem um extrato com maior valor agregado.

98



Resultados e Discussao

Analisando os pontos das curvas de extragdo e cangiao ajuste ao spline
linear de trés retas nas Figura 4.3 e 4.4e0d 0 ter Obtidos foram similares e as duas
curvas cinéticas apresentam rendimento aproximaat@ngpuais. As diferencas observadas
sdo minimas, mostrando que durante a etapa dilsi®C), quase ndo se observa
incremento no rendimento da extracdo, podendo afigqme se conseguiu 0 esgotamento
do leito.

4.2.2 UNIDADE PILOTO

A curva global de extracdo obtida na unidade pifm 0 estudo do aumento
de escala esta apresentado na Figura 4.6. O aunhemscala corresponde a um aumento

de 17 vezes em relacdo a escala de laboratorio.
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Figura 4.6. Comparacdo entre as OECs obtidas no equipament@bdeatério e na
unidade piloto que corresponde a um aumento déaeded 7 vezes.
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Na Figura 4.6esta representado o valor médio de massa de exiaato0s
ensaios realizados no Spe-ed e na unidade pilotmagsa de extrato obtida durante a
limpeza do equipamento e que se refere a massaeiida nos separados esta representada
na Figura 4.5 pelo circulo aberto.

O experimento foi realizado em duplicata, porénradie o primeiro ensaio
alguns problemas foram observados. Na coluna dagéd que estava sendo utilizada
houve perda de C(pela saida da valvula de seguranca e a tempessi@@onada para o
processo de extracdo, 333,15 K, nado foi atingidaiamdo entre 313,15 K e 323,15 K.
Outro fator que influenciou diretamente no baixadimento da extracdo, foi a alta
viscosidade do extrato das folhas de pitanga, pudsw@aspecto de uma borra, desta forma,
guando os separadores eram despressurizados peadarelo extrato, este era obtido em
pequena quantidade, sendo entdo necessario als@pasadores e recolher o extrato, pois
este ficou retido nas paredes dos separadoresteDisso, 0 rendimento obtido nesta
primeira extrag&o foi mais baixo.

Desta forma, quando a repeticdo foi realizadaizatitse a outra coluna de
extracdo empacotada a fim de se evitar que o mpsohdema fosse repetido, o extrato foi
recolhido dos separadores com ajuda de um bastdloiménio envolto por uma camada de
borracha a fim de se evitar ao maximo a perda desseparedes dos separadores e
aumentou-se a temperatura do extrator.

O rendimento total para o primeiro ensaio de e#trata unidade piloto foi de
2,1% e no segundo ensaio de extracao este aunpmaro2,8%.

Os rendimentos para cada ponto da curva globakulaco em cada um dos
separadores, S1, S2 e S3 foram 60%, 27% e 13%ctiespeente do total. A densidade do
CO; foi de 290,80 kg/hem S1 (10 MPa/333,15 K), 269,26 kd/em S2 (7 MPa/303,15
K) e 58,94 kg/m em S3 (3 MPa/313,15 K). No inicio da extracdo mdagiio em S3 pré-
selecionada era de 4 MPa e 313,15 K, porém, homae perda de extrato na linha deste
separador com a corrente de C@brtanto, optou-se por diminuir a pressao paviPa.

A Figura 4.7 apresenta o0s rendimentos para cadalesnseparadores. Da
condicdo operacional selecionada (333,15 K e 30 )MR& a condicdo do primeiro
separador S1, houve uma reducdo da densidade gel€880,3 kg/rpara 290,80 kg/fh
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Desta maneira, foi possivel separar os compostas peaados do GOA fracdo seguinte
de compostos separado em S2 refere-se aos compuaitosolateis, e foi favorecida pela
diminuicdo em 21,54 kg/fma densidade de G@m relagéo & S1. No terceiro separador
(S3), uma diferenca maior da densidade de, @8 alcancada, em 210,32 kgim
possibilitando a separacdo de mais uma fracao wlat@xa corrente de GQentretanto,
esta foi obtida com menor rendimento (13%), porigmificativa.
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Figura 4.7. Rendimento nos separadores obtidos nos ensailisades no equipamento
piloto a 333,15 K/ 30 MPa para as folhas de p#ang

A Figura 4.8 mostra o aspecto dos extratos dagsgotle pitanga obtidos nos
separadores em 80 min de extracdo. O extrato obtid&1 apresentou-se como um borra
na coloracéo de verde a preto, o extrato do sepa&ifoi obtido em menor quantidade e
de cor alaranjada. Os extratos S1 e S2 apresentamasisténcia mais viscosa, engquanto o
extrato obtido em S3 demonstrou consisténcia ruglia.
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Figura 4.8. Extratos das folhas de pitangau@enia uniflora recuperados em diferentes
separadores no equipamento piloto.

4.2 .3.DETERMINACAO DA COMPOSICAO QUIMICA DOS EXTRATOS

4.2.3.1.CROMATOGRAFIA EM CAMADA DELGADA (CCD)

Os resultados obtidos para andlise qualitativa @mposicdo quimica dos
extratos foram discutidos diante dos resultadoglabtpara cromatofolhas com solucéo
reveladora de flavonéides e anisaldeido respectnéan

A visualizacdo dos compostos apos a aplicacdo ta&o reveladora de
flavondides e submetidos a visualizagcdo sob luavitileta de onda curta, 254 nm, nao
apresentaram nenhuma fluorescéncia. Quando colesatiduz ultravioleta de onda longa,
365nm, as bandas dos compostos apresentaram féooés intensa nas cores vermelha e
azul. O comportamento € caracteristico de flava®ibnstituidos de acidos carboxilicos
fendlicos (azul) e flavonodides agliconas (vermelho)

Na Figura 4.9observa-se o perfil de composicado através da iicizhs da
fluorescéncia, sendo a cor azul mais concentradetapm inicial da extracdo, referente a
etapa CER (1E, 2E e 4E) e menos concentrada na fatah ao contrario da cor vermelha,

gue aparece com maior concentracao na etapa érettcacdo (7E, 10E e 13E).
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Este comportamento de concentracdo era esperadovemngue c extratos
coletados nos tempos pdéterminados da cinética, quando diluidos paraagdo na
placas emapresentaram coloragcdes diferentes, como apaekentFigura 410. Braga et
al. (2005) observaramue a or do extrato € mais clamo inicio da extracdo devido
baixas densidaddsompostos mais lev recuperados), tornando-s&is escla a medida
gue a densidade aumelitamposto mais pesados extraidos).

Valeressaltar que para os padrdes utilizados oi possivel identificar a clas:

dos compostopresentes no extrato para solucao reveladora dentiédes

1E 2E 4E 7E 10E 13E

Figura 4.9. CCD dos extratos referentes a cinética da folhagsitdega apéaplicacédo da
solucao reveladora d&afondides em U-365nm. 1E (20 min), 240 min), 4E (80 min)
7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 m
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Figura 4.10.Diferenca na cworacdo dos extratos diluidem diferentes tempos da cinét
1E (20 min), 2E (40 mi), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13K0 min)

Na visualizacdo dos compostos apOs a aplicacdoold@d® reveladora c
anisaldeido sob U\865 nm pod-se observar fluorescéncia intensa nas cores aade \e
vermelha (Figura 4.)1Ap6s submetidos a estufa a 373 K e visualizastsUV-365 nm,
observouse a presenca de compostos com fluorescéncia mas taranjc¢ amarelo,
vermelho, violeta, azul, marrom/pretSegundo Wagnmee Bladt (200), estas sdao
caracteristicas deompostos presentes €0leos essenciais e s@la classe dos terpen
(alcoois e ésteres) como apresentados na cromaadeFigura 4.12

Quando estes compostos foram comparados com a3es, foi possivel identifice
a presenca dos terpenos: terp-4-ol (4P), terpineol (5p) e linalool (6P). Devido a baix
concentracéo de diluicdo ou ao uso uUente do padrao trans-cariofieri2P), este se
mostrou pouco intenso na cromatofolha, mesnsim podese confirmar sua presenca.
padrao 7hidroxi-cumarina (1P) e acido caféico(3P) nao foram identificados. ste
comportamento pode ser observado Figura 4.12 e 4.12A escolha dos padrd
utilizados teveeomo referéncios estudos de Peixoto et al. (2007).

A Figura 4.13mostrao comportamento dos compostos na regido do vigivés
serem submetidos a estuéa373 K As cores verdes, azul, violeta, @ e marrom
apresentanse intensas nas cromatofolhas. O mesmo comportamano descrit
anteriormente pode ser observe a cor verde se torna menos concentrada enc as

cores vermelha azul se intensifical
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1E 2E 4E 7E 10E  13E

Figura 4.11. CCD pararevelador anisaldeido antes de ser submetida fa: 1E (20 min),
2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (21(jre 13E (450 min

1E 2E 4E 7E 10E 13E 1P 2P 3P 4P 5P 6P

Figura 4.12. CCD para revelador anisaldeido apds es373 K sob UV365nm 1E (20
min), 2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10A.(2min) e 13E (450 mir
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1F 2F 4F 7E 10F 13F 1P 2P 3P 4P 5P GP

Figura 4.13.CCD para revelador anisaldeido na regido do visipék estufa 373 K. 1E
(20 min), 2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min)EL(210min) e 13E (450 min

Grande quantidade ditoquimicosja foram identificados nas folhas de pitar
compostos fendlicos da familia dos flavondides commiricitrina e quercetin
(SCHMEDAHIRSCHMANN et al., 1987) e terpendides como 0S ntemeEnos
triterpenos, sesquiterpenos (ALICE et al., 1991). Poestydos da composi¢do quim
das folhas da pitanga focam na presenca de conspadititeis, um umero de polifendis
taninos tém sido isolados e caracteriz (LEE et al.,1997). Nos estudos de Ogun\e et
al. (2005), foram identificad compostos das folhas e da fruta da pitanga, ol pa
composicdo dos 6leos essenciais isolados da pleleteou a ocorrénciaos sesquiterpent
incomuns: curzerena@tractiloni e germacreno e a composicdo dos olessreiais forar

caracterizados por uma abundancia de compc

4.2.3.2.CROMATOGRAFIA GASOSA ACOPLADA A ESECTROMETRIA DE MASS/S
(CG-EM)
Os compostos presentes no extrato das folhas dagpitdetectados por (-

EM, estdo apresentados Tabela 4.27
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Nao foi possivel a identificacdo de todos os congmdetectados, como os de
tempo de retencéo 30,46; 37,40; 66,49 e 67,28 Estes n&o apresentaram similaridades
entre os espectros de massas obtidos com os aegstmas bibliotecas utilizadas:
NIST105, NIST21 e WILEY139; e o programa AMDIS (Adotated Mass Spectral
Deconvolution Mass & lIdentification System) nao egantou resultados que pudessem

caracterizar os compostos.

Tabela 4.27.Compostos identificados no extrato total por CG-ad/extrato das folhas de
pitanga obtido a 333,15 K e 30 MPa.

trer (Min) Nome do composto % A’
30,46 N.I. 9,91
37,40 N.I. 2,26
49,24 Neofitadieno 12,54
62,79 Isosesamin 6,42
64,66 Hexatriacontano 3,25
66,49 N.I. 8,27
67,28 N.I. 57,35

!Tempo de retencdo do composto na coluna;

“Nome mais comum do composto identificado;

*Porcentagem de area normalizada a qual indicaribdis&o relativa dos compostos da amostra.
N.l.: N&o identificado.

A qualidade referente ao indice de pesquisa na thasdados que reflete a
similaridade do espectro de massas obtido com gistnados nas bibliotecas utilizadas,
foram respectivamente 93, 96 e 91 para os trés astop identificados. Adotam-se sempre
indices de qualidade maior que 70.

Dentre os compostos identificados, ndo foi posselakiond-los com os dados
obtidos por Peixoto et al. (2007), embora as mestoadicoes operacionais de extracao
tenham sido utilizadas. Portanto, a programacaandéise utilizada por CG nao pode ter

sido ideal, uma vez que apenas a partir dos 3@pareceram picos.
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4.2.4.CALCULO DO CUSTO DE MANUFATURA DO EXTRATO

Tratando da etapa de separafidash na Figura 4.14 pode ser observado o
comportamento do custo de manufatura em funca@mmle CQe extrato pela variagao
de temperatura e pressao. Foi obtido menor COM @48$9/kg) na condicao de 273 K e
3 MPa, apresentando uma perda de 6,6 % de extr@i00& % de C@ Os resultados
apresentados pelo simulador indicam que a perdaxulato aumenta com a elevacéo na
temperatura. Por outro lado, a perda de E@significante para as condi¢des estudadas.

590 -

560 -

500 -

COM (US$/kg)

470 -

430

270 280 290 300
Temperatura (I<)

A3MPa m41MPa

Figura 4.14.Impacto da variacao da pressao e temperaturangqadfiash sobre o custo de
manufatura do extrato de folhas de pitanga.

Nas Tabelas 4.28 a 4.30 estdo apresentados os @kgidos pelo simulador
para o extrato das folhas da pitanga referente amanidade industrial contendo 2
extratores de 300 L e operando a 333,15 K e 30 MPd.abela 4.28 a 4.30 apresentam o
custo anual de material, utilidades e operadoetstario de avaliagdo econdmica e andlise

de rentabilidade do processo, respectivamente.
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Tabela 4.28.Custo anual de material, utilidades e operados¢sulado pelo simulador
SuperPro para extrato SFE de folhas de pitangadaithdustrial contendo 2 extratores de
300L.

Custo US$
Material 1.315.000
Utilidades 53.000
Operador 138.000

Tabela 4.29.Relat6rio de Avaliagcdo Econ6mica estimado pelautador SuperPro para o
extrato SFE de folhas de pitanga para uma unidadiesirial contendo 2 extratores de
300L.

Custo
Capital total de investimento 2.029.000 US$
Capital de funcionamento 137.000 US$
Capital Fixo Estimado 1.674.000 US$
Custo de operacao 1.776.000 US$ / ano

Tabela 4.30.Analise de rentabilidade do processo estimado siglolador SuperPro para
extrato SFE de folhas de pitanga para uma unidatiesirial contendo 2 extratores de 300L

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-14 (extrato) 3.948 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 449,89 US$ / kg
Preco de venda Extrato 457,00 US$ / kg
Rendimentos
Corrente S-104 (extrato) 1.686.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,41 anos
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O custo de manufatura do extrato obtido foi de U&$,89/kg para um tempo
de retorno de 10,41 anos e tempo total de proc#dss® 18 horas, resultando em 1527
bateladas/ano.

O custo com matéria-prima refere-se a quantidadeatsaiz vegetal (pitanga)
requerida para o processo e o,@@rdido durante a extragdo, que no simulador @dora
cada novo ciclo no processo. Observa-se 0 elevasto com matéria-prima, este fato se
deve a demanda de matriz vegetal por bateladaopamacesso. O tempo otimizadegy,)
representando 60 % do rendimento do processo feswrema elevada produtividade do
extrato. Desta forma, a otimizagdo do processoré@en consideravelmente a estimativa
de custos, visto que o rendimento de 1,26 %4 do total de 2,1% obtido no ensaio de
extracao representou apenas 23,5 % do tempo tottcacao.

E importante ressaltar que o custo de manufatuéadaetamente relacionado
com as caracteristicas da matriz vegetal. Fatare® @ parte da planta a ser trabalhada,
influenciam consideravelmente no custo, como exejpzendo uma comparacdo entre
macela (flor) e a pitanga (folhas); para um mesanoanho de extrator, 300L, observou-se
uma diferenca de 32 % na quantidade de matériaapeuerida. Estes fatores influenciam
0 custo de operacao devido ao aumento no custoutdidades e consequentemente no
custo de investimento do processo.

Diante dos resultados obtidos, pode-se observaakilidgade do processo na
obtencéo do extrato das folhas de pitanga. Entetastes resultados poderiam ser melhor
avaliados caso fosse definido o interesse quantm@aposto alvo no extrato obtido. Desta

forma uma analise de custos de manufatura sergintaressante.
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5. CONCLUSAO

A busca por produtos de elevada qualidade é umstauéastante discutida,
adicionando desta forma ao processo SFE vantagensacessos tradicionais de extracao.
Por outro lado, a LPSE € conhecida por muito tempmssui maior aplicacdo, exigindo
menor conhecimento quando comparado a técnica 8€mbfgrece uma redugdo ou até a
eliminacdo do uso de solventes organicos frentécmcas de extracdo por LPSE. Ainda a
tecnologia LPSE requer maior gasto de energiagatianinacao do solvente.

Para a matriz vegetal macelachyrocline satureioidgs através dos custos
obtidos para os processos de extracdo referentawsmosentos de escala em 50L, 100L e
300L no processo LPSE em taque agitado (US$ 8KH21JS$ 698,73/kg; US$
573,34/kg) e LPSE por percolacdo (US$ 814,46/kgbs B67,86/kg; US$ 384,00/kg), foi
possivel avaliar a influéncia dos parametros adstads extracdes sobre o custo do extrato
estimado. O tempo e rendimento provaram ser fund&sena escolha do processo. Um
menor tempo de processo ndo necessariamente évidaa$ pois a viabilidade depende
também do rendimento da extracdo. Diante desterguadprocesso de extracdo por
percolacdo mostrou-se como melhor alternativa, ip@smo apresentando maior tempo de
processo, seu rendimento aparece como fator det@ntei na produtividade do processo.

Quando se comparou os processos LPSE com SFE pacala de 300L, foi
possivel notar que o elevado investimento do psaceéSFE ndo representa o fator
determinante no custo do extrato. Observou-se gueustos com utilidades e matéria-
prima foram os maiores do processo. Assim, o0s sushiidos para LPSE em tanque
agitado (US$ 573,34/kg), LPSE por percolagédo (U84 ®/kg) e SFE (US$ 585,49/kQ)
foram igualmente influenciados pelos parametroprdoesso como apresentados na Tabela
4.26 e relacionados com a massa de alimentacadaxdcpara cada processo.

Pode-se concluir que a massa de alimentacdo deiaratiéna foi diretamente
influenciada pelo balanco de massa adotado pacalgdlia demanda da matriz vegetal
requerida Nnos processos.

Em relacdo ao tempo de extracdo, o processo LPSHaegue agitado

apresentou 0 menor tempo de processo e conseqiggeemaior numero de bateladas e
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produtividade, porém, seu rendimento (3,9 %) néasuéiciente para cobrir os custos com
a matéria-prima requerida tornando maior o custextii@to.

O menor custo obtido para o processo LPSE por [a@@o foi influenciado
pelo alto rendimento do processo (6,4 %) e menoradela por matéria-prima, diminuindo
o efeito do tempo de extragao.

Para extracdo SFE, pode-se notar que mesmo com deatanda de matéria-
prima para o processo, 45 % e 33 % maior em relacd®SE em tanque agitado e
percolacdo respectivamente, obteve-se uma altaufwvmhde em funcédo do tempo de
processo otimizado e consideravel rendimento nefiera esta etapa do processo. Portanto
em termos de produtividade e qualidade, apareceo aoma alternativa aos processos
convencionais LPSE.

O custo do extrato obtido para as folhas de pitédggenia uniflord por SFE,
USS$ 449,89/kg, foi estimado para o tempo de cigiq t(148 min), apresentando 60 % do
rendimento (1,26 %). No entanto, uma melhor analigecusto do extrato poderia ser
realizada com a definicdo do composto de interesgeaves do estudo do custo em funcao
do tempo de extracao.

Estes estudos refletem a importancia da escolhamdlnor tecnologia,
entretanto, diante dos fatores discutidos, podeeseeber a necessidade de otimizac&o dos
processos, ainda pouco desenvolvido atualmentevédrda otimizagdo como realizado
para os estudos de SFE e LPSE, € possivel obieelhsres condi¢cdes de extracdo para o
composto de interesse, tornando 0S processos e@amoante viaveis com extratos de
baixo custo. Desta forma, o uso da tecnologia suijhen se torna atrativa, visto que a
guestdo do alto custo de investimento foi prova@ia ser o fator limitante ao uso desta
tecnologia. Ainda, o aumento na producdo de matrizegetais em alguns paises,
principalmente no Brasil, favorece a aplicacao u& iecnologia ecologicamente correta,

tornando-se ideal para o aumento da renda semdi#ggraneio ambiente.
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7.APENDICE

7.1.VALIDACAO DO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

7.1.1. MONTAGEM DA LINHA DE PROCESSO PARA LPSE (Low PRESSURE
SOLVENT EXTRACTION ) PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Para o desenvolvimento da planta do processo dacéxtcom solvente a baixa
presséo (LPSE) foi feito um esquema do processea@itinuo atraves dos procedimentos
bésicos realizados em escala laboratorial, tendwaeferéncia dados de literatura obtidos
a partir de estudos realizados por Corréa (2001k@omma de percolagdo em leito fixo,
utilizando o gengibre como matéria-prima a fim dalidar o simulador SuperPro

Designef.

7.1.2.EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO (LPSE)

Os extratores a solvente podem ser agrupados eatagxtor agitacao, extrator
por percolagdo em leito fixo com solvente a friexérator por percolacao em leito fixo com
solvente a quente. Para o desenvolvimento do prégetlevado em conta o extrator por
percolacdo em leito fixo com solvente a frio derdoccom Corréa (2001), em que ocorre
menor decomposi¢cdo da amostra e degradacéo té&losodleos essenciais, sendo aplicada
a fim de se extrair a oleoresina da matéria-prima.

No extrator por percolacdo, o solvente é bombeatiwe o leito contendo a
matéria-prima, percola o leito saindo diretamemtextrator e assim recirculado conforme

0 mostrado na Figura 7.1.
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)

5'1

Figura 7.1. Esquema do aparato experimental utilizado na gtrax baixa pressaa.
Bomba para refluxo de solvente; 2. Coluna de eata8. Baldo de fundo redondo com 3

saidas.

Baseado no processo de extracdo LPSE descrito &oimassivel desenvolver
um esquema do processo semi-continuo para este digpcextracdo, representado
esquematicamente na Figura 7.2.

O — 2 L 1L

solvents

Uso coma Residuo MP +
|
combustivel solvente

Perda de
solvents [

D-1 Recuperacio
de sclvente

C — 1: Extrator

E — 1: Evaporador Solventa
T —1: Tangue solvents

0 —1: Condensador

B —1: Bomba

* %
Extragao por percolagdo com solvente a frio

Figura 7.2. Fluxograma para o processo semi-continuo de éxirpor LPSEmontado a
partir do processo realizado em escala laboratorial
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7.1.3. MONTAGEM DA LINHA DE PROCESSO PARA LPSE (Low PRESSURE
SOLVENT EXTRACTION )

O simulador SuperPro Desigfie(Intelligen, 2001)dispée de todos os
equipamentos necessarios seguidos de suas opeespEEsficas; possui banco de dados
com varios compostos e substancias, os compostsidmw constam no banco de dados
podem ser inseridos; possui op¢ao quanto ao tippraeesso, se batelada ou continuo;
opcao de calculo de custos do processo no qual gedancluido dados como: mao-de-
obra, matéria-prima, equipamento, energia e maeeiavolvidos; condicdo de operacao
como temperatura, pressdo, composicdo, volume rasoaaracteristicas fisicas em cada
etapa do processo.

Partindo do esquema representado na Figura 7.2 femlamentas existentes no

simulador, foi possivel montar o fluxograma do esso LPSE.

EtOH 1

EtOH 2 EtOH 3
Extrato + EtOH ) . Q

#f‘-—iﬂ' k $ Bomba ! Phi-101
E 4 Residuo rotaewaporador £ W-101

Fluid Flow
extrator /102 Flazh
P

Extrato

Figura 7.3. Processo LPSE montado remulador SuperPro Desigffepara escala
laboratorial.

7.1.3.1 PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DA UNIDADE

Para simular o processo de extracdo por LPSE usandamulador foi
selecionada a opcdo de operacdo em batelada. (pamgntos e materiaseguidos de
suas condicoes de operacao foram selecionadood#amm dados utilizados por Corréa
(2001) referentes ao experimento CT1 com extragacoiuna de percolacdo em leito fixo

no tempo de 24 h e rendimento de 0,54%.
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Primeiramente foram adicionados todos os compasiteslvidos na extragéo,
tanto na corrente de entrada quanto de saida @ tasl etapas do processo. Para tal
procedeu-se da seguinte forma: éasks no menu principal do simulador foi selecionada
a opcao Edit pure componerite no iconé’/Add New Componentforam criados todos os
compostos que compdem o extrato obtido, sédo ebegingerol, 6-shogaoh-farnesenog-
zingibereno, ar-curcumenpsbisabolenof-sesquifelandreno e felandreno.

Selecionando cada composto e clicando no icofew / Edit Component
Properties” foram inseridos os dados correspondentes as ctestiisicas independentes
da temperatura como ponto normal de fuséo e ebulg@dssao e temperatura criticas, fator
acéntrico, fator de compressibilidade e a constdependente da temperatura capacidade
calorifica de cada um destes compostos. Para d@uatedesses dados foi utilizado
software Termofis 1.1 (LEAL et al, 2002) o qual calcula a®griedades termo-fisicas
através de diferentes métodos de contribuicdo dpogmeste trabalho foi selecionado o
método de Joback & Reid (1987).

O solvente etanol (EtOH) jA consta no banco de slattosimulador e
nitrogénio, oxigénio e agua sao sempre registrados compostos puros em cada novo
processo.

Novamente em task$ agora na opcédo Edit stock mixturésfoi criado e
registrado o 6leo (6leol) e no icoiwew/Edit” / “composition” foram inseridos todos os
compostos criados anteriormente que compdem otexsando a composicdo da mistura
expressa em percentagem massica de forma queastdi 100% do 6leol. Os valores dos
compostos inseridos na composi¢do do Oleol fordouledos com base nas quantidades
obtidas por Corréa (2001) referente ao experim€itb onde o total de 0, 177 % de Oleo é
obtido.

Com todos os compostos ja registrados pode-serspgda a montagem do

processo o qual esta descrito por etapas a seqguir.

7.1.3.2 EXTRATOR

E representado porReceiver tank”na opcdo de equipamentos etdnit

procedured / “Storagé / “Bulk’ na opcdo em batelada. Em se tratando de escala
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laboratorial, 0 mesmo consiste em um baldo de @#gude de 1L, coluna de vidro e bomba
peristaltica (Cole Parmer, modelo 7016-20, Chic&ydd) para reciclo de solvente.

O simuladorpermite que o equipamento seja inicializado pelgats o que
possibilitou a insercdo da matéria-prima no extraticcando e selecionando o0 mesmo com
botdo direito na opc¢adriitial equipament conteritg “ Initialization option$ e selecionado
“Initialized by usel. Novamente selecionanddnitialization options” / “Edit”, de acordo
com a literatura foi usada uma massa de 40g daimaima por batelada ensét mass
flow” com temperatura de 298 K, presséao de 0,10 MPa78 3Pde MP (b.s) calculado
através do balanco de massa devido ao teor dee Whnidlade presente na matéria-prima e
99,8 % de pureza do solvente.

Clicando e selecionando com botdo direito novamentxtrator na opcao
“Add/Remove operatiohdoi adicionada a sequéncia de operacdes paragit: Pull-in-

17, “Extract-I' e “Transfer out-1 Em seguida, na opcamperation data foi adicionada

as condicdes de operacao para cada corrente natsegulem:

*“Pull-in-1" representa a corrente de etanol na entrada datextcontendo um
volume de 200 mL, foi considerado um tem@etup Timede 15 minutos referentes
ao tempo gasto antes da operacdo para preparo upae®nto e o tempo de
processo Process Tinteselecionado pelo usuario foi de 24 h. O maximoaokeime
permitido para trabalho do tanque € de 90 %, o roeaoontece para as outras
correntes. EniScheduling”, o tempo inicial € referente ao comeco do processo

tempo de processd’tocess Tinlefoi de 24 h.

«“Extract-I' representa a corrente de saida Extrato+EtOHearfera fase leve Top
phasé) e com tempo de extracdoRfocess Tim® de 24 h. Em Mat. Balancé
constam todos 0s componentes da corrente registriaeionitindo que o usuario
selecione a quantidade percentual de cada um gedesera separado na corrente da
fase leve‘(Top Phase’). Esta foi determinada segundo o balanco de maskzacka
referente ao rendimento da extracdo obtido no expato CT1, foi determinado
0,14% para agua, 97,8% para etanol e 100% para toslaccompostos que estao
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presentes no extrato. Visto que em CT1 néo foiipek&lentificar a quantidade de
agua presente no extrato foi levado em consideraig@dns especificados na
literatura, adotou-se 98% de EtOH e 1,823% de agesente no extrato de acordo
com Corréa (2001). EmStheduling / “ Start Timé& o tempo inicial € relativo ao

comeco do processo e o tempo de proce3sacess Timkefoi de 24 h.

e Transfer out-1representa a corrente Residuo que correspondeartidade de agua
e etanol retida juntamente com a matéria-prima apdaracao e corresponde a 100%
do contetdo do tanqu&% of vessel contents”)O tempo de processo selecionado
“Process Timkfoi de 15 minutos, relativo ao final da operagauerior‘Extract-1”,
opcéao esta selecionada é8cheduling” / "Relative to Previous Operation irnis

Procedure” / “End”.

Na opcao Equipament Data o volume do extrator € de 1000 mL e foi
considerado que seu tamanho seja calculado bassandas condicdes de operagao
selecionada pelo usuéario, €Bize” / “Set by User (Rating Mode)"trabalhando com 90 %
do volume do tanque e razdo “Height/Diameter” dg222baseados no equipamento de
extracao utilizado em laboratdrio.

As demais opc¢des com@trchase Cost“ Adjustmentse “Consumablésque
representam os custos de equipamento, capitalagiere material de consumo nao foram
considerados nesse processo, sendo que o mesmwiithdo com intuito de mostrar a
eficiéncia do simulador frente sua capacidade dwilar processos. Assim, 0 processo
apenas foi montado a fim de se comparar os dadaosina literatura e os obtidos pelo

simulador.

7.1.3.3.SEPARADOR

E representado peldrlash’ na opcéo Unit procedures/ “ Destilatiorf, em
escala laboratorial consiste de um rotaevaporadeidflph Instruments, modelo Laborota
4001, Alemanha) com controle de vacuo (Heidolphrimsents, modelo Rotavac Control,

Alemanha).
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Clicando e selecionando com botdo direito o0 rotpessdor na opgao
“Add/Remove operations™foi adicionado “Flash”. Em “Operation Data” / “Oper.
Cond’s’ o simuladompermite selecionar as condi¢cdes de operacdo doeslepiash sendo
possivel selecionar o modelo termodinamico parfases vapor e liquido, os componentes
das correntes (compostos volateis), modo de operéigébarico ou isotérmico) e as
condicdes de temperatura e pressdo (operacaonmscagrou apenas pressado (operacao
isobarica), permite também que o usuario ajusteparacdo de liquido e vapor como
escolhido para este processo, selecionando a 6pt@se splits” / “Set by User”.

Foi especificado agua e etanol como componentédeiwida corrente EtOH 2
a fim de separar solvente do extrato, e as corsligéetemperatura e pressao para esse
processo foi 313 K e 0,012 MPa.

Em “Volumes”o tempo de residéncia no flash foi de 4h e oddisnile volume
do tanque emWorking/ Vessel volume limits§do de 15 % o minimo e 90 % maximo. Em
“Sheduling o tempo inicial é referente ao final do procest® extragdo na operacao
“TRANSFER-OUT-1”

Na opcédo équipament datafoi considerado o tamanho do equipamento
calculado pelo usuario et®ize” / “Set by User (Rating Mode)tom “volume” de 1000
mL, trabalhando com 90 % enviax Allowable Working/Vessel Volume de volym&zao
“Height/Diameter” de 2.

7.1.3.4BoOMBA

Neste processo a bomba foi adicionada apenas petarao valor da pressao
da corrente EtOH 2 (0,012 MPa) através it procedures / “Transport (near)” /
“Liquids” / “Centrifugal Pump”. Selecionando a opc¢d®dd/Remove operationsfoi
adicionado‘Pump” e em*“Operation Data” foi inserido o valor da nova pressao, 0,1013
MPa correspondente a pressdo ambiente e com bgmebando com eficiéncia de 70 %. O
tempo de processo é o mesmo correspondente avaptaador, de 4 h ef$cheduling” /
“Process time”e relativo ao comeco do procedimento do mesmo eeQad’FLASH-1".

131



Apéndice

7.1.4. SMULANDO O PROCESSO E OBSERVANDO OS RESULTADOS DA
SIMULACAO

Clicando em cada equipamento e com botédo direleciseando‘Procedure
Data” pode-se verificar a op¢do do modo de operacdemsbatelada ou continua. Se em
batelada, permite que o usuario altere o numemcttes, o qual determina a quantidade de
vezes gque a seqUéncia de operacdes da unidadmsadlec sera repetida, assim como se
pode verificar o tempo inicial e final do ciclo.

Com todos os dados inseridos no simulador foi pekséalizar o célculo do
balanco de massa e energia, atravég dsks” / “Solve M&E Balances’

Os resultados da simulacédo podem ser vistos dassegmaneiras:

*“Operation Data”: clicando com botdo direito no equipamento corredpote a
operacao de interesse € possivel verificar aswasigpara cada operacdo e o tempo
de duracgéo de cada uma.

«“Simulation Data”: com duplo clique na linha da corrente, verificanas taxas e
as composic¢des calculadas para cada corrente edéra e de saida.

«“Equipament Contents’ou “Operation Sequence”clicando no equipamento com
botdo direito, podem-se acompanhar as variaveisada parte do equipamento em
funcao do tempo.

*“Reports: Streams & Material Balance’no menu principal do simulador, é
possivel criar um relatério com as exigéncias deern@aprima, composicao das

correntes e taxas dos fluxos, assim como todo talde material.

7.1.5.ANALISE E COMPARACAO DOS RESULTADOS

Os dados obtidos pelo simulador foram apresentaadsabela 7.1 e comparados aos
dados obtidos pela extragdo com solvente a baess@o (LPSE) em escala laboratorial
por CORREA (2001). Pode-se observar que as coni@ssige extrato e solvente estdo na
mesma proporcao, confirmando assim a capacidadsimelacdo de processos pelo

simulador SuperPro Desigffer o qual pode reproduzir dados sem que esses
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necessariamente precisem passar por experimentabenatorio, permitindo também q

0 usuario estime custos envolvidos no processo conabéri-prima, laboratorio

funcionarios,equipamentodentre outro:

Tabela 7.1.Dados obtidos pela literaturesimulador

Eguipamentos Extrator Flazh
Correntes Composto Literatura Software Literatura Software
EtOH 1344 ¢ 1344 g — —
Extrato + EtOH il 02168 g 0216 ¢ — —
H-0 0,057 g 0,053 g — —
Extrato 0il —_— —_— 0218 g 0216 g
BLIBIOGRAFIA :

INTELLIGEN, Inc., 2001, SuperP1Software6.0 version.

JOBACK, K. G.; REID,R. C. Estimation of pure-component psoties from grou
contributionsChemical Engneering Communications v.57, p. 233—243198..

CORREA Néadia Cristina Fernanc. Estudo da obtencdo de extrato de gengibi
(zingiber officinale com etanol. 2001. 167p. Tese (Doutoradem Engenharia d
Alimentos) — Faculdade de Engenharia de AlimeniUniversidade Estadual de Campi,
Campinas, 2001.

LEAL et al, 2002. Termofis (Software n&o registra
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8. ANEXOS

8.1.DADOS DE SAIDA DO SOFTWARE SASUTILIZADO PARA O AJUSTE LINEAR

DA OEC DAS FOLHAS DE PITANGA (EUGENIA UNIFLORA).

Tabela 8.1Ensaio cinético realizado com folhas de pitanga83,15 K e 60 MPa, cin.
4/630 min — 3 retas.

Parametro Estimativa Erro padrao Intervalo de confianca, 95%
b0 0.0494 0.0780 -0.1109 0.2096
bl 0.0101 0.00142 0.00717 0.0130
b2 -0.00503 0.00159 -0.00830 -0.00175
b3 -0.00392 0.000745 -0.00545 -0.00239
knotl 92.2289 16.9678 57.3514 127.1
knot2 236.7 21.2161 193.1 280.3

Tabela 8.2Ensaio cinético realizado com folhas de pitang883,15 K e 60 MPa, cin.

3/480 min — 3 retas.

Parametro Estimativa Erro padrao Intervalo de confianca, 95%
b0 0.0824 0.0423 -0.00655 0.1714
bl 0.00885 0.000773 0.00723 0.0105
b2 -0.00348 0.000971 -0.00552 -0.00144
b3 -0.00301 0.000615 -0.00430 -0.00172
knotl 91.0130 13.8504 61.9145 120.1
knot2 229.3 21.9631 183.1 275.4
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8.2.RELATORIO DE MATERIAL E FLUXO ESTIMADO PELO SIMULADOR
SUERPRO DESIGNER®

8.2.1.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE POR PERCOLACAO PARA 50L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 50L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 791452h
Annual Throughput 403.31 kg MP
Batch Throughput 0.31 kg MP
Recipe Batch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

8.2.2.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE POR PERCOLACAO PARA 100L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 100L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 791452h
Annual Throughput 809.22 kg MP
Batch Throughput 062 kg MP
Recipe Balch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato
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8.2.3.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE POR PERCOLACAO PARA 300L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 300L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.914.52h
Annual Throughput 242767 kgMP
Batch Throughput 187 kg MP
Recipe Batch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

8.2.4.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE EM TANQUE AGITADO PARA 50L

Materials & Streams Report December 19, 2008
for TA 50L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.918.85h
Annual Throughput 554.95 kg MP
Batch Throughput 0.15 kg MP
Recipe Batch Time 2.18h
Recipe Cycle Time 2.08h
Number of Batches per Year 3,801.00

VIP = Main Product = Total Flow in Extrato
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8.2.5.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE EM TANQUE AGITADO PARA 100L

Materials & Streams Report December 19, 2008
for TA 100L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.603.18 h
Annual Throughput 1.117.49 kg MP
Batch Throughput 0.29 kg MP
Recipe Batch Time 3.18h
Recipe Cycle Time 2.00h
Number of Batches per Year 3,801.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

8.2.6.DADOS GLOBAIS DO PROCESSOLPSE EM TANQUE AGITADO PARA 300L

Materials & Streams Report December 19, 2008
for TA 300L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.918.85h
Annual Throughput 3.344.88 kg MP
Batch Throughput 0.88 kg MP
Recipe Batch Time 218h
Recipe Cycle Time 2.08h
Number of Batches per Year 3.801.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato
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8.3.CROMATOGRAMA DO EXTRATO DE FOLHAS DE PITANGA (CG-EM)
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Figura 8.1. Espectro de massa do pico 3 (49,24 min).
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Figura 8.2. Espectro de massa do pico 4 (62,79 min).

141



Anexos

q ]

B o

H

A m

o

" -1

® ]

B m

= £ i
[id

i <]

2 &

: @

g g &
1

. s g

o - -

; . #

E B

i

§
g
§ =

Figura 8.3. Espectro de massa do pico 5 (64,66 min).
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8.4.ESTRUTURA QUIMICA DOS COMPOSTOS IDENTIFICADOS POR CG-EM NO

EXTRATO SFEDAS FOLHAS DE PITANGA (EUGENIA UNIFLORA)

Neofitadieno (GoHsg)

Isosesamin (&H150s)

NN NN TN
(CH)yg

Hexatriacontano (§gH74)
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